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PREAMBULE 
 
Fortement impliquée pendant 10 ans dans les travaux et co-encadrement de thèses de 
l’équipe « Réactions et Réacteurs Polyphasiques » du LGC (Pr. H. DELMAS et A.M. 
WILHELM), j’ai été ensuite très sollicitée pour collaborer à divers projets ANR (dont 3 
encore en cours). J’y ai apporté mes acquis en Génie de la Réaction Chimique, tout en 
diversifiant plus encore mes activités, qui s’inscrivent maintenant dans les thèmes 
 “Réacteurs catalytiques et procédés hybrides” et “Procédés d’activation et d’oxydations 
avancées pour l’environnement” du LGC (département “Ingénierie des Réacteurs 
Polyphasiques Innovants”, créé en 2013).  
J’étudie plus particulièrement les réacteurs catalytiques triphasiques à lit fixe, pour le 
traitement des eaux par oxydation catalytique ou par procédé séquentiel adsorption - 
oxydation et la caractérisation et modélisation du mouillage partiel en lit ruisselant. Par 
ailleurs, j’explore des nouveaux procédés de catalyse homogène « biphasique » utilisant 
des réacteurs gaz-liquide-liquide et des milieux originaux (liquides ioniques, polymères 
cœur-coquille). Enfin plus récemment, j’ai abordé différents procédés non 
conventionnels pour l’environnement : les oxydations avancées de type (photo-)Fenton 
(hétérogène) pour le traitement d’eau et la régénération d’adsorbant et ozonation pour la 
régénération de catalyseurs, les ultrasons pour le prétraitement de boues, et la 
carbonatation avec exfoliation mécanique pour la séquestration de CO2. 
La liste de mes publications et communications et les résumés des thèses co-encadrées 
sont fournis respectivement dans les annexes A1 et A2. 
A mon entrée au CNRS j’ai aussi développé un thème de recherche sur « l’amélioration et 
la simulation des réacteurs gaz-liquide à catalyseur en suspension par l’étude puis la 
maîtrise du comportement des particules de solide à l'interface gaz-liquide ». Ces derniers 
travaux dont les résultats se sont avérés plutôt décevants ne figurent pas dans ce qui 
suit, mais ils sont illustrés par deux actes de congrès en annexe A3. 
 
Dès ma 2e année de thèse, j’ai souhaité exercer en parallèle à mes recherches une 
activité d’enseignement variée et soutenue, tant sur les notions génériques du génie 
des procédés qu’en lien plus étroit avec mes activités de recherche en génie des réacteurs. 
Dans le cadre de mon année d’ATER à l’ENS Cachan et des premières années de 
vacations qui ont suivi, j’ai également participé à des enseignements spécifiques liés à la 
préparation à l’agrégation de physique, option procédés physico-chimiques. Plus 
précisément, cela concern(e)ait :      
o en propre à l’agrégation : l’élaboration de sujets blancs pour la 
préparation aux épreuves écrites et l’encadrement de leçons (mini-cours) et montages 
(réflexions pédagogiques autour de travaux pratiques et mise en application) pour la 
préparation aux épreuves orales ; 
o en formation générale en génie des procédés : des travaux pratiques sur 
les phénomènes de transfert, les opérations unitaires, la régulation, et la simulation 
des procédés ; des travaux dirigés et enseignements tutorés à distance sur les bilans, 
équilibres et séparations pour l’Année Probatoire A Distance et le Diplôme des Hautes 
Etudes Technologiques ; l’encadrement d’avant-projets et projets de fin d’études 
(niveau DUT et ingénieur) ; 
o en génie des réacteurs : des cours et travaux dirigés sur les réacteurs 
idéaux, l’élaboration de cours plus spécialisés sur « les réactions et réacteurs à phase 
solide réactive » (pour la préparation à l’agrégation), « la modélisation des réacteurs 
catalytiques : pourquoi, comment ? » (pour l’école thématique du CNRS), et 
« l’application du logiciel de modélisation Comsol Multiphysics au génie des réacteurs 
catalytiques » (pour l’option de 3e année « fluides et procédés » commune à l’ENSIACET 
et à l’ENSEEIHT). Ce dernier enseignement, issu de ma recherche et dispensé sous la 
forme d’un bureau d’études, est présenté en annexe A4.  
 
Mes activités de recherche sont présentées brièvement ci-dessous et détaillées dans les 
trois chapitres qui suivent. 
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RESUME DES ACTIVITES DE RECHERCHE 
 
1. Caractérisation et modélisation des réacteurs catalytiques gaz-liquide-solide 
 
1.1. Caractérisation et analyse du mouillage partiel en lit fixe ruisselant 
- caractérisation de la mouillabilité de supports de catalyseur ; 
- étude locale de l’écoulement ruisselant en maquette bidimensionnelle pour identifier les 
mécanismes clés du mouillage partiel (en particulier le rôle de l’affinité liquide-solide) : 
mesures par fluorescence de particules et PIV ; 
 - développement de modèles théoriques et de programmes de simulation pour la mesure 
du mouillage partiel par traçage (analyse DTS incluant l’écoulement, l’adsorption et la 
diffusion bidimensionnelle dans le grain partiellement mouillé) ; 
 - étude à l’échelle du lit de particules en utilisant deux techniques de mesure : le traçage 
de la phase liquide (en pilote sous pression) et une méthode de mesure plus originale, 
couplant colorimétrie et traitement d’images (en maquette froide) ; 
 - étude paramétrique du taux de mouillage (mesure globale et distribution locale) : 
influence du prémouillage du lit, de la qualité de la distribution du liquide, des débits de 
gaz et de liquide, de la pression, du caractère mouillant et de la viscosité du liquide, du 
degré de vide du lit fixe, de la taille et de la rugosité des particules, de la dilution du 
catalyseur par de fines particules inertes ; 
 - corrélations du taux de mouillage (et du coefficient de transfert liquide-solide) en 
fonction des paramètres opératoires. 
Thèse de L. BAUSSARON (CIFRE IFPEN, 2005) et contrats de collaboration avec l’IFPEN (en 
2007 et 2011).  
7 communications internationales et 5 publications entre 2007 et 2013.  
Notre contribution très complète fait référence, en particulier pour la prise en compte de 
de l’affinité liquide-solide et pour la corrélation généralisée du taux de mouillage. 
 
1.2. Modélisation dynamique d’un réacteur à lit fixe noyé pour une 
hydrogénation sélective 
 - dynamique des phénomènes couplés diffusion/réaction à l'échelle d'un grain de 
catalyseur ; 
 - modélisation du réacteur à lit fixe dans des conditions proches de l’emballement 
thermique. 
Travaux de thèse.  
2 communications dans des congrès internationaux, 4 publications et 1 chapitre d’ouvrage 
entre 1998 et 2004. 
Le 1e point, en général éludé, restait à traiter, surtout dans le cas de cinétiques 
complexes avec réactions multiples. Le 2nd modèle a mis en évidence que l’apparition des 
points chauds était notamment liée à une accélération du transfert de matière lors du 
changement de régime hydrodynamique, de pulsé à brouillard. 
 
Dans le cadre de ce thème de recherche, j’ai aussi effectué une comparaison des 
réacteurs à lit fixe ruisselant et noyé :  
 -  effet de la maldistribution locale et globale de liquide sur la stabilité thermique et la 
sélectivité d’hydrogénations consécutives ; 
 - effet du mode d’écoulement sur les performances d’abattement de polluants organiques 
par CWAO. 
Travaux de thèse et thèses de S. SUWANPRASOP (2005) et C. CREANGA MANOLE (2007). 
Projet franco-indien CEFIPRA (1998-2001) avec le NCL Pune et collaboration avec l’URV 
Tarragone.  
3 communications dans des congrès internationaux et 4 publications entre 2001 et 2005.  
Ces travaux ont notamment mis en évidence la supériorité du réacteur à lit noyé pour la 
sélectivité. 
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2. Procédés polyphasiques pour la catalyse homogène 
 
2.1. Catalyse en liquide ionique  
 - mesures de la solubilité de l’oct-1-ène et du n-nonanal dans [Bmim][PF6] (et 
[BuPy][BF4]) par thermogravimétrie et extraction multiple d'espace de tête (MHS) associée 
à une analyse chromatographique en phase gazeuse (GC-MS), ainsi que des coefficients 
de partage des espèces au cours de la réaction (MHS/GC-MS) ; 
 - modélisation du transfert de matière gaz-liquide en liquide ionique, mesure du transfert 
en système biphasique [Bmim][PF6]–décane ; 
 - hydroformylation de l’oct-1-ène catalysée par des complexes du rhodium en système 
biphasique [Bmim][PF6]–décane (et [BuPy][BF4]-heptane) : étude paramétrique, 
identification de la cinétique initiale et modélisation des profils de concentration des 
différentes espèces au cours du temps ; 
- étude de la réaction avec la phase liquide ionique catalytique supportée sur un matériau 
poreux. 
Thèse de A. SHARMA (2009). Projet CEFIPRA (2005-2009) avec le NCL Pune.  
2 communications internationales et 3 publications entre 2008 et 2011. 
Il s’agit des premières études sur le transfert de gaz et la cinétique complète en liquide 
ionique. 
 
2.2. Catalyse biphasique aqueuse avec polymères cœur (hydrophobe)-coquille 
(hydrophile) 
 - application de polymères linéaires et réticulés comme ligands pour l’hydroformylation 
de l’oct-1-ène en systèmes homogène et biphasique ;  
 - effet de la structure des polymères sur l’activité et la sélectivité de la réaction. 
Thèse et post-doc de A. CARDOZO (2012-2013). Projet ANR BIPHASNANOCAT (2011-2015) 
avec le LCC Toulouse et le C2P2 Lyon.  
5 communications internationales et 2 publications entre 2011 et 2013.  
Les résultats les plus récents sont extrêmement prometteurs. 
 
 
 
3. Procédés non conventionnels pour l’environnement 
 
3.1. Procédé ADsorption-OXydation (AD-OX) à l’air pour le traitement d’eau 
 - caractérisations physico-chimiques des charbons utilisés comme adsorbants et/ou 
catalyseurs, que ce soit du point de vue de leurs propriétés texturales, mais aussi 
composition chimique globale et fonctions de surface : analyses des charbons neufs et 
après recyclage pour suivre les modifications de leurs propriétés et les corréler à 
l’évolution des performances en adsorption et oxydation ;  
 - études en réacteur batch : modélisation des équilibres d’adsorption (mono- et multi-
constituants), identification de cinétiques en présence de diffusion intraparticulaire et 
adsorption simultanées, étude expérimentale de l’oxydation catalytique de polluants et 
mélanges sur charbons actifs commerciaux et issus de la pyrolyse de boues activées : lien 
entre les propriétés d’adsorption des charbons et leur activité catalytique, mise en 
évidence d’un nivellement des réactivités des molécules phénoliques en mélange ;  
 - procédé AD-OX en lit fixe pour le traitement de molécules chimiques et 
pharmaceutiques, régénération du CA par oxydation catalytique à l’air, amélioration du 
procédé par dopage du CA avec métal de transition, simulation sur COMSOL des 2 étapes 
du procédé AD-OX à l’air à l’aide d’un modèle couplant l’échelle du grain catalytique 
(diffusion, adsorption et réaction) et l’échelle du réacteur (piston-dispersion 1D). 
Thèses de C. CREANGA MANOLE (2007), I. QUESADA (2009), C. AYRAL (2009), N. KROU 
(2010), et I. BENHAMED (en cours).  
5 programmes de recherche, dont projet ANR PRECODD PHARE (2005-2008) et projet 
européen STREP REMOVALS (2006-2009). Collaborations avec SARP Industries (VEOLIA), le 
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LISBP Toulouse, le GEPEA Nantes, l’URV Tarragone, l’Imperial College Londres, le CQF La 
Havane, l’UST Oran.  
11 communications internationales, 9 publications et 1 chapitre d’ouvrage entre 2007 et 
2013. 
 
3.2. Procédé ADsorption-OXydation (photo-)Fenton pour le traitement d’eau 
Des charbons saturés de polluant organique (phénol) ont aussi été régénérés par 
oxydation (photo-)Fenton.  
Thèse de C. MURANAKA (2010). Collaboration avec l’université de São Paulo.  
2 communications internationales et 1 publication entre 2009 et 2010. 
 
3.3. Traitement d’eau par oxydation (photo-)Fenton hétérogène  
L’étude a évalué le potentiel de différents catalyseurs solides à base de fer en oxydation 
(photo-)Fenton et a permis le développement d’un procédé de traitement continu utilisant 
une membrane de microfiltration immergée. 
Thèse de F. VELICHKOVA (janvier 2014). Collaboration avec l’université de Sofia (PHC 
RILA) et l’URV Tarragone (projet CTP 2012-2013). 1 publication en 2013. 
Ce procédé est original à la fois par les catalyseurs Fenton hétérogènes efficaces et 
stables et leur maintien en zone réactionnelle par membrane. 
 
3.4. Régénération de zéolithes cokées par ozonation 
De façon originale, ces travaux ont mis en évidence l’existence d’un optimum de 
température pour la régénération des extrudés. Ils ont permis la restauration des 
propriétés texturales, acides et catalytiques des zéolithes.  
Thèse de S. KHANGKHAM (2012). Collaboration avec l’université de Chulalongkorn.  
1 communication internationale et 1 publication (2013).  
Cette technique de régénération de catalyseurs semble très prometteuse dans le cas de 
catalyseurs qui ne peuvent pas être portés à haute température comme en régénération 
classique à l’air. 
 
 3.5. Traitement de boues par ultrasons 
Cette étude a concerné l’effet de paramètres peu ou pas étudiés sur la solubilisation de la 
matière organique sous US, tels que la pression du ciel gazeux, l’intensité ultrasonore, la 
fréquence jusqu’à l’audible, le couplage avec un traitement chimique (alcalinisation).  
Thèse de N.T. LE (décembre 2013).  
2 communications internationales et 2 publications (2012-2013). 
 
3.6. Séquestration de CO2 par carbonatation minérale en voie aqueuse 
- étude de la carbonatation en voie aqueuse directe : mécanismes de dissolution des 
minéraux et de carbonatation, rôle d’additifs (agents chélatants ou sels), exfoliation 
mécanique de la couche de silice se formant à la surface des particules ; 
- représentation des résultats à l’aide d’un modèle de type cœur rétrécissant associé à un 
code de calcul géochimique. 
Thèse de B. BONFILS (2012). Projet ANR CARMEX (2009-2012) avec TOTAL, le BRGM 
Orléans et l’IPG Paris.  
3 communications internationales et 1 publication entre 2010 et 2013. 
Au vu des résultats prometteurs du dernier procédé développé, TOTAL souhaite 
poursuivre la collaboration pour étudier sa faisabilité industrielle.  
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CHAPITRE I – CARACTERISATION ET MODELISATION DES REACTEURS 
CATALYTIQUES GAZ-LIQUIDE-SOLIDE 
 
Pour mettre en œuvre des réactions gaz-liquide sur catalyseur solide, les réacteurs à lit 
fixe sont les plus utilisés notamment dans l’industrie pétrolière, en chimie de synthèse et en 
dépollution. Ils présentent en effet comme avantage une fraction élevée de catalyseur et un 
faible mélange axial. Pour le cas de réactions fortement exothermiques, il est important non 
seulement de prédire les performances de ces réacteurs, mais aussi d'en connaître la 
dynamique afin de déterminer les conditions d'apparition de points chauds ou 
d'emballement thermique. Cet aspect particulier, étudié durant ma thèse au travers de 
modèles et d’expériences dédiées, sera abordé dans la deuxième partie de ce chapitre. 
Par ailleurs, aux faibles débits des fluides rencontrés classiquement dans les unités pilotes, 
le sens d’écoulement des phases, à co-courant descendant ou à co-courant ascendant, revêt 
une importance toute particulière car il peut directement influencer la conversion, la 
sélectivité, voire la stabilité thermique des réactions étudiées. C’est essentiellement 
l’hydrodynamique de la phase liquide qui diffère, ruisselant sous forme de films, de filets ou 
de trains de gouttelettes sur les particules en écoulement descendant (lit ruisselant), ou 
constituant une phase continue contenant des bulles de gaz en écoulement ascendant (lit 
noyé). Si le lit ruisselant est le plus répandu industriellement, les contraintes liées à 
l'exothermicité de la réaction peuvent conduire à lui préférer le lit noyé dont les 
performances de transfert thermique sont bien meilleures.  
L’une des problématiques du lit ruisselant réside dans les fréquents phénomènes de 
ségrégation, qu’ils soient à l’échelle du réacteur, liés à une mauvaise répartition initiale des 
phases ou à une hétérogénéité du lit de particules (distribution de porosité, direction 
préférentielle des extrudés), ou qu’ils soient à l’échelle de la particule de catalyseur qui n’est 
que partiellement couverte par le liquide en écoulement. C’est ce dernier phénomène auquel 
nous nous sommes intéressés plus particulièrement et par lequel débute ce chapitre. 
 
 
1.1 Caractérisation et analyse du mouillage partiel en lit fixe ruisselant 
 
Les travaux décrits dans cette section ont été réalisés en collaboration avec l’Institut Français 
du Pétrole, d’abord dans le cadre de la thèse de Loïc Baussaron (2005), puis de deux contrats 
de recherche de 6 mois (en 2007 et 2011). 
Ils ont fait l’objet de 7 communications, dont 6 dans des congrès internationaux (ISCRE 19, 
CAMURE 6 & ISMR 5, GLS8, TRACER 4, GLS9 et WCCE9) et de 5 publications dans des 
revues internationales à comité de lecture. 
 
1.1.1 Contexte 
Le mouillage partiel du catalyseur et son effet sur le transfert et les performances de 
réaction constituent une problématique importante des lits fixes ruisselants utilisés à faible 
vitesse liquide. C’est particulièrement vrai pour les opérations d’hydrotraitement au cœur 
des préoccupations de l’IFPEN et pour lesquelles les nouvelles normes sur les quantités de 
soufre dans les carburants, des charges plus lourdes à traiter et surtout la volonté de 
réduire la taille des unités pilotes (à même temps de contact) conduisent à travailler à des 
vitesses superficielles de liquide très faibles – inférieures à 0,5 mm.s-1. 
Pour caractériser ce phénomène, on utilise le plus souvent une grandeur globale, moyennée 
sur l’ensemble du lit : le taux de mouillage, noté f, que l’on peut définir comme la fraction 
moyenne de surface externe du catalyseur irriguée par le liquide en écoulement. On admet 
aussi qu’à l’exception de réactions fortement exothermiques, les pores dans la particule sont 
remplis de liquide du fait des forces de capillarité et donc que le « taux de mouillage interne » 
est proche de l’unité [Colombo et coll., 1976]. 
Cette première grandeur hydrodynamique, f, est celle qui influe le plus directement sur la 
vitesse globale de réaction lorsque cette dernière est limitée par le transfert (externe et 
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interne) de l’un des réactifs. Selon que le réactif limitant se trouve en phase gaz ou liquide, il 
est reconnu qu’un mouillage partiel du catalyseur pourra être bénéfique (s’il n’empêche pas 
l’approvisionnement de l’autre réactif) ou pénalisant pour la conversion [Duduković, 1977 ; 
Ramachandran et Smith, 1979 ; Mills et Duduković, 1980a].  
Peu d’études rapportent par contre son effet sur la sélectivité. La figure 1.1 ci-dessous 
obtenue au cours de mes travaux de doctorat sur l’hydrogénation partielle du 
cyclodocécatriène en cyclododécène (CDE) [Julcour, 1999 ; Julcour et coll., 2001] illustre 
son importance :  
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Figure 1.1 – Diagrammes de sélectivité en CDE pour le lit noyé (co-courant ascendant) et le lit 
ruisselant (co-courant descendant) : uLse = 0,3-1,010-3 m.s-1, uGse = 0,01-0,05 m.s-1, pH2 = 2-6 
bar, Te = 60°C, TMe = 100-125°C, H2 = 0,5 xCDD + xCDE + 1,5 xCDA. 
 
Sur cette figure, la sélectivité en CDE est définie en référence au produit d’hydrogénation 
totale, le cyclododécane ou CDA, et elle est représentée en fonction du rapport entre la 
quantité d’hydrogène réellement consommée et la quantité théorique nécessaire pour 
convertir entièrement le CDT en CDE (H2). A l’exception des essais à la plus basse pression 
(2 bar), les données obtenues pour différentes conditions opératoires peuvent être 
représentées globalement par deux courbes distinctes pour le lit noyé d’une part et le lit 
ruisselant d’autre part, ce qui signifie que c’est essentiellement le sens d’écoulement qui 
influe sur la sélectivité dans ces conditions. Il apparaît donc qu’à taux de conversion 
identique le mouillage partiel est nettement défavorable pour la sélectivité en favorisant 
l’hydrogénation totale. 
Il est également à noter que ces résultats en écoulement descendant ont été obtenus au prix 
d’une double dilution, du catalyseur par du support inerte et du réactif liquide par un 
solvant, de façon à éviter les emballements thermiques. Dans les mêmes conditions de 
température et pression, aucun problème de surchauffe n’était observé en écoulement 
ascendant avec le réactif pur et le lit rempli de catalyseur. 
 
1.1.2 Problématique et méthodologie 
Le taux de mouillage intègre tout à la fois des effets liés : 
- à l’hydrodynamique : vitesse de liquide bien sûr, mais aussi vitesse de gaz et 
pression opératoire qui pourraient influencer l’étalement du liquide ; 
- à la géométrie du lit : porosité du lit, taille et forme des particules qui conditionnent 
la densité de points de contact particule-particule ; 
- aux propriétés physico-chimiques des fluides et du solide, et notamment à l’affinité 
liquide-solide qui de façon surprenante n’apparaît pas dans les corrélations 
proposées dans la littérature. 
L’objectif premier était donc d’en évaluer l’importance au travers de modèles 
phénoménologiques.  
La première difficulté rencontrée a concerné la notion et la caractérisation de la mouillabilité 
des particules de catalyseur ou de support de catalyseur qui sont des solides poreux et de 
géométrie complexe.  
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La seconde était liée au choix de la (ou des) technique(s) de mesure du taux de mouillage qui 
doi(ven)t idéalement satisfaire aux contraintes suivantes : simplicité d’utilisation, large 
gamme opératoire, faible sensibilité aux autres paramètres hydrodynamiques ou de 
transfert, et faisabilité en pilote industriel. 
Enfin, d’un point de vue plus qualitatif, il apparaissait aussi important de caractériser les 
échelles de référence du mouillage dans un lit, c’est-à-dire son hétérogénéité spatiale, et 
d’évaluer les gradients de vitesse dans le liquide circulant sur les particules. 
Pour répondre à ces questions, nous avons choisi de nous placer à deux échelles 
d’investigation de l’écoulement ruisselant :  
- d’abord locale, c’est-à-dire à l’échelle de quelques grains de catalyseur, pour 
comprendre comment se développe le film liquide sur la structure granulaire, mettre 
en évidence les mécanismes clés de mouillage (notamment la mouillabilité), 
discriminer les zones où le liquide est en mouvement rapide des zones stagnantes, 
- puis globale, à l’échelle du lit de particules pour établir des modèles prédictifs de 
taux de mouillage adaptés aux conditions industrielles. 
 
1.1.3 Caractérisation de la mouillabilité des solides  
La notion de mouillabilité d’un support solide par un liquide est le plus souvent associée à 
l’angle de contact à l’équilibre eq que forme la tangente à la goutte de liquide déposée avec 
la surface solide (figure 1.2). eq rend compte de l’aptitude d’un liquide à s’étaler sur un 
solide et traduit la compétition entre l’énergie de cohésion des molécules au sein du liquide 
et l’énergie d’adhésion entre le liquide et le solide. Plus il est faible et plus le liquide a 
d’affinité pour le matériau. 
L’angle à l’équilibre est donc régi par les trois tensions interfaciales mises en jeu (solide-
vapeur, solide-liquide et liquide-vapeur) qui sont reliées par la relation de Young : 
0 SVLSeqL cos           (1.1) 
 
 
Figure 1.2 – Angle de contact à l’équilibre. 
 
Lorsque la surface solide n’est pas parfaitement homogène (du fait d’imperfections 
chimiques ou de micro-aspérités) on n’observe pas en pratique un angle de contact unique, 
mais toute une série d’angles, compris entre deux valeurs extrêmes - l’angle au retrait r et 
l’angle à l’avancée a -  qui définissent le phénomène d’hystérèse de mouillage. 
L’expérience de Johnson et Dettre [Johnson et Dettre, 1964] avec des gouttes d'eau posées 
sur un substrat hydrophobe montre que si le phénomène d’hystérèse est d’abord amplifié 
par une augmentation modérée de rugosité, il se trouve considérablement réduit à partir 
d’une valeur seuil. Ceci démontre l’importance de ce paramètre. Deux modèles permettent 
de décrire l’influence de la texturation de la surface sur l’angle de contact : le modèle de 
Wenzel pour les surfaces rugueuses et le modèle de Cassie-Baxter pour les surfaces 
composites. 
La relation de Wenzel [Wenzel, 1936] relie l’angle de contact apparent θapp mesuré en 
déposant une goutte de liquide sur une surface rugueuse à l’angle de contact vrai θeq selon :  
equapp cosrcos            (1.2) 
où ru ≥ 1 est un facteur intégrant l’effet de la rugosité du solide et qui correspond au rapport 
de la surface réelle du matériau sur sa surface apparente (surface géométrique lisse). 
La rugosité amplifie donc la tendance naturelle du matériau vis-à-vis d’un liquide : une 
surface hydrophobe (θeq > 90°) rendue rugueuse devient plus hydrophobe (θapp > θeq) ; de la 
même manière, une surface hydrophile est plus hydrophile (θapp < θeq pour θeq < 90°). Ceci 
correspond au premier régime observé par Johnson et Dettre avec une hystérèse de 
mouillage dépendant fortement de la texturation de surface. 
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Cependant, ce modèle prédit une valeur ultime de θapp = 180° pour des solides ultra-
rugueux dans le cas hydrophobe (et respectivement 0° dans le cas hydrophile), ce qui n’a 
pas été observé. 
Dans le modèle de Cassie-Baxter [Cassie et Baxter, 1944], la surface rugueuse est 
représentée comme une surface mixte avec les anfractuosités remplies de gaz ou de liquide 
suivant la nature du matériau :  
  2111 1 eqeqapp coscos)composite(cos        (1.3) 
ce qui donne pour un solide hydrophobe emprisonnant des poches d’air : 
 SeqSapp cos)hydrophobe(cos  1        (1.4) 
avec S la fraction surfacique de solide (occupée par le sommet des aspérités).  
Dans cette configuration, les gouttes reposent sur le sommet de la rugosité lorsque le relief 
est suffisamment relevé : l'hystérésis est faible, et peu dépendant de la rugosité, ce qui 
correspond au deuxième régime observé par Johnson et Dettre, avec des valeurs de θapp < 
180° pour le cas hydrophobe. 
Pour le cas d’un solide hydrophile, il existe un angle seuil C en deçà duquel un film 
imprègne la rugosité. Pour un angle compris entre C et 90°, le solide reste sec en avant de 
la goutte et l’équation de Wenzel décrit le mouillage. Pour un angle entre 0° et C, un film 
s’imprègne dans la texture superficielle et la goutte repose sur un composite solide-liquide. 
 
Il n’existe pas à notre connaissance de méthode pour quantifier l’étalement d’un liquide sur 
des solides poreux – donc potentiellement imprégnés par ce liquide par capillarité – et de 
géométrie complexe.  
Deux techniques de caractérisation ont été mises en œuvre pour évaluer aux mieux l’affinité 
liquide-solide pour les systèmes étudiés : 
- une méthode dynamique d’ascension capillaire ou méthode de Washburn, nécessitant 
de broyer les particules pour réaliser un lit de porosité homogène et d’utiliser un 
liquide supposé parfaitement mouillant comme référence pour le calcul. On obtient 
donc en fait une mesure relative de l’angle de contact (supposé nul pour le liquide de 
référence), 
- une méthode statique (à l’équilibre) par goniométrie : la pénétration du liquide dans 
les pores du solide excluant la mise en œuvre de la technique classique de la goutte 
posée, c’est celle de la bulle captive qui a été retenue. Elle consiste à déposer une 
bulle de gaz à la surface d’un solide plan immergé dans un liquide et à mesurer 
l’angle formé entre la tangente à la bulle de gaz et le support (angle complémentaire 
à l’angle de contact). Elle nécessite donc aussi une mise en forme du solide pour 
obtenir des pastilles planes qui permettent de stabiliser la bulle. 
La figure 1.3 montre les dispositifs expérimentaux associés à ces deux techniques. 
 
 
 
  
(a) 
 
 
(b) 
Figure 1.3 – Dispositifs de mesure de l’angle de contact : (a) méthode de Washburn, (b) 
technique de la bulle captive. 
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La méthode de Washburn permet en fait de mesurer l’angle de contact caractéristique du 
matériau (indépendamment de sa porosité), tandis que la technique de la bulle captive 
permet d’évaluer l’effet de la porosité interne sur l’angle de contact apparent qui est alors 
caractéristique d’un composite liquide-solide (angle de contact plus faible). 
Cependant, même cette dernière technique n’est pas représentative des particules du lit fixe, 
car le pastillage modifie la porosité interne et surtout l’état de surface du solide. 
Pour comparer l’affinité de différents liquides pour un solide donné, la technique de 
Washburn se révèle finalement tout aussi appropriée, tandis que pour comparer la 
mouillabilité des différentes particules entre elles vis-à-vis notamment d’un liquide 
mouillant comme l’heptane c’est plutôt leur état de surface qu’il conviendrait de 
caractériser.  
 
Dans le cadre de l’étude menée en 2011, des mesures topographiques ont été réalisées sur 
différentes particules d’alumine par Microscopie à Force Atomique (AFM). L’élément de 
mesure est une pointe en silicium. Le mode d’imagerie utilisé est le mode acoustique 
(‘tapping’ ou mode de contact intermittent) : la pointe vibre à sa fréquence de résonnance et 
l’amplitude des oscillations de la pointe est maintenue constante par asservissement en 
hauteur de la pointe permettant ainsi de modéliser la topographie de l’échantillon. Des 
zones isolées de taille croissante (de 1 µm  1 µm à 10 µm  10 µm) ont ainsi été balayées 
sur différentes particules. La hauteur moyenne des aspérités ou « rugosité » a été calculée 
après traitement pour éliminer les défauts de planéité dus à la courbure, selon : 
  
A
a dydxy,xz
A
R
1
 (moyenne arithmétique)     (1.5) 
Les valeurs variables obtenues dans la plupart des cas montrent que les hétérogénéités de 
surface sont d’une taille supérieure à la surface balayée.  
Par la suite, l’état de surface des particules a pu être caractérisé par microscopie 
interférométrique où la lumière blanche réfléchie par la surface de l’échantillon est 
comparée à celle provenant d’une surface de référence. Le phénomène d’interférences 
résultant est visualisé et enregistré par une caméra CCD. Un algorithme adapté traduit les 
variations d’intensité lumineuse en variations de relief. En utilisant un objectif 40, des 
zones de 200  150 µm ont pu être analysées. De même que précédemment, un traitement a 
été réalisé pour corriger les lignes de profil par le rayon de courbure. Avant analyse, les 
particules ont été préalablement recouvertes d’une couche d’or nanométrique pour rendre 
leur surface réfléchissante.  
La figure 1.4 montre la topographie de surface des billes d’alumine SASOL (les plus lisses) 
analysées par ces deux techniques, ainsi que celle des billes SCS69 (les plus rugueuses) par 
interférométrie. On voit clairement que si pour les billes SASOL la technique AFM pourrait 
être envisagée, ce n’est plus le cas pour les billes SCS69 du fait de l’existence de larges 
zones de relief (> 50 µm). Cependant, même dans le premier cas, l’analyse AFM 
« ponctuelle » donne une valeur sous-estimée de la rugosité. 
 
 
SASOL 
 
(Ra = 0,15 µm sur 10 µm  10 µm) 
(a) 
 
 
 
(Ra = 0,40  0,01 µm) 
(b) 
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SCS69 
 
(Ra = 2,05  0,17 µm) 
(c) 
        
Figure 1.4 – Topographie de surface des billes d’alumine SASOL obtenue (a) par AFM (après 
suppression d’un polynôme de degré 1 aux lignes de profil) et (b) par interférométrie (après 
correction sphérique à l’aide du rayon de courbure mesuré) ; (c) topographie de surface des 
billes d’alumine SCS69 obtenue par interférométrie (après correction sphérique). Entre 
parenthèses sont données les valeurs de rugosité moyenne calculées par ces techniques. 
 
1.1.4 Etude locale de l’écoulement ruisselant  
Une maquette bidimensionnelle, où l’on accède visuellement et directement au taux de 
mouillage, a d’abord été conçue afin de mettre en évidence les différents mécanismes mis en 
jeu sur la structure granulaire et d’en identifier les paramètres clés. Elle est constituée de 
dix rangées verticales de billes de 6 mm de diamètre, sur lesquelles le liquide est distribué 
de façon homogène grâce à de fines aiguilles.  
Différents systèmes liquide-solide ont été étudiés afin de couvrir une large gamme d’angles 
de contact mesurés selon la technique de Washburn (pour les solides, polypropylène et 
alumine poreuse ; pour les liquides, mélanges eau-éthanol). 
L’écoulement du liquide y a été visualisé en ensemençant ce dernier par des particules 
microniques de rhodamine/PPMA éclairées par une source laser diffuse. L’avantage de cette 
technique est double :  
- elle permet par traitement d’images de déterminer les zones où se trouve le liquide en 
évitant les problèmes d’adsorption éventuelle d’un traceur homogène sur les 
particules poreuses (la couche de billes ne pouvant être changée à chaque essai), 
- elle donne également accès aux champs de vitesse pour discriminer les zones où la 
vitesse de liquide est importante des zones « stagnantes ». 
La différence par rapport à un système classique de Vélocimétrie par Image de Particules 
(PIV) est que le faisceau laser n’est pas transformé ici en une fine nappe perpendiculaire à la 
caméra, mais éclaire la maquette de face sur une zone de quelques centimètres de côté. 
Sinon l’utilisation en a été la même pour la mesure des champs de vitesses : les doublés 
d’images de particules fluorescentes éclairées par deux impulsions laser successives sont 
enregistrés par une caméra CCD et la mesure de vitesse ponctuelle résulte du traitement 
statistique du déplacement local des particules entre ces deux instants. 
Ces images ont également été utilisées pour quantifier le taux de mouillage des billes en 
appliquant différents traitements sur Matlab : binarisation (figure 1.5b), multiplication par 
l’image de fond binarisée pour ne retenir que la fraction de liquide sur les billes et opération 
morphologique (fermeture) afin de rendre continues les zones mouillées (figure 1.5c). 
Un traitement plus original a été également appliqué pour tenir compte de la sphéricité des 
billes. Les demi-sphères réelles sont reconstruites à partir de la surface projetée des billes 
en pondérant cette dernière par des couronnes successives de poids k croissant du centre 
vers l’extérieur, k correspondant au rapport entre l’aire réelle de la couronne et son aire 
projetée (figure 1.6).  
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(a) 
 
(b) 
 
(c) 
 
Figure 1.5 – 1e étape de traitement d’images pour le calcul du taux de mouillage sur la 
maquette 2D : (a) image brute de l’écoulement, (b) binarisée, (c) après multiplication par 
l’image de fond et traitement morphologique. 
 
 
(a) 
 
 
 
(b) 
 
Figure 1.6 – 2e étape du traitement d’images : correction de la surface projetée des billes, (a) 
masque de projection 3D/2D, (b) multiplication de l’image binarisée (ici avec écoulement) par le 
masque. 
 
Le taux de mouillage réel (f) est finalement calculé en rapportant l’aire des surfaces 
mouillées, correspondant à la somme des k(i,j).Pi,j de l’image 3D avec écoulement (Pi,j étant 
égal à 1 si le pixel i,j appartient à une bille et correspond à une zone irriguée et à 0 ailleurs), 
à l’aire des billes donnée par la somme des k(i,j).P’i,j de l’image 3D sans écoulement (Pi,j' étant 
égale à 1 si le pixel i,j appartient à une bille et à 0 ailleurs) : 
 
 




D/Dmasque),j,i(kfonddeimagej,i
D/Dmasque),j,i(kécoulement'ldeimagej,i
'P
P
f
23
23
       (1.6)  
Du point de vue de la texture de l’écoulement, l’étude PIV a montré qu’il existe de forts 
gradients de vitesse de liquide qui peuvent jouer sur la qualité des transferts liquide-solide. 
Sur la figure 1.7a, on distingue en particulier : 
- en rouge (marquées B), des zones quasi-stagnantes situées aux points de contact 
particule-particule du fait de l’accumulation de liquide ou à la frontière zone sèche – 
zone mouillée, 
- en vert (marquées A), des zones d’accélération du liquide situées à l’équateur dues à 
la réduction de l’épaisseur du film. 
Il faut cependant noter qu’il s’agit ici de projections 2D de la vitesse qui n’ont pas été 
corrigées par la sphéricité des billes et donc les valeurs au niveau des points de contact 
(pôles) sont probablement sous-estimées. 
Pour ce qui est du taux de mouillage, cette étude préliminaire nous a permis de mettre en 
évidence le phénomène d’hystérésis de mouillage, le taux de mouillage mesuré étant 
toujours plus élevé à débit décroissant qu’à débit croissant. 
Son évolution modérée avec le débit de liquide, figure 1.7b, suit aussi bien les tendances 
rapportées pour les lits fixes ruisselants (f  QL
, 0,1<<0,4, avec ici  = 0,28). 
Surtout la figure 1.7b montre dans cette configuration un effet marqué de l’affinité liquide-
solide sur le taux de mouillage, résultat peu mis en valeur jusqu’à présent. Ainsi, le taux de 
mouillage des particules d’alumine augmente de 30 à 50% lorsque l’on passe de l’eau (angle 
k(i,j) 
1 
2 
1 
Masque 
3D/2D 
Image 3D 
Image 
binarisée 
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de contact eq=65°) à l’éthanol (eq=39°). Un autre facteur tient un rôle important dans 
l’amélioration du mouillage, c’est la porosité interne des particules. Pour les systèmes eau-
alumine (poreuse) et éthanol-polypropylène (non poreux), les valeurs des taux de mouillage 
sont sensiblement les mêmes alors que les angles de contact, calculés par la méthode de 
Washburn, sont différents.  
Ces conclusions n’étant pas directement extrapolables au lit fixe dans lequel existe une 
multitude de points de contact solide-solide, il a fallu revenir à une mesure sur le lit complet 
pour les confirmer. L’étude faite sur la maquette bidimensionnelle a cependant encore 
montré son utilité à cet égard, en permettant de valider l’utilisation d’une méthode 
colorimétrique pour une mesure directe du taux de mouillage à l’échelle du lit, puisque l’on 
a pu y observer que la position des ruisselets liquides ne variait quasiment pas au cours du 
temps. 
 
 
 
(a) 
   
0,0
0,1
0,2
0,3
0,4
0,5
0,6
0,7
0,8
0,9
1,0
0 1 2 3 4 5
QL (L.h
-1
)
f 
(-
)
eau-alumine
éthanol/eau-alumine
éthanol-alumine
eau-polypropylène
éthanol-polypropylène
eq = 39°
eq = 51°
eq = 65°
eq = 89°
eq = 53°
 
(b) 
 
Figure 1.7 – Résultats obtenus sur la maquette de lit 2D (au sommet des chapelets) : (a) 
masque des vitesses de liquide pour le système eau-alumine (QL = 5 L.h-1), (b) évolution du 
taux de mouillage en fonction de la vitesse de liquide pour différents systèmes liquide-solide 
qualifiés par leur angle de contact eq. 
 
1.1.5 Choix des métrologies pour la mesure du taux de mouillage en lit fixe 
L’étude bibliographique fait apparaître plusieurs méthodes de mesure du taux de mouillage 
en lit fixe :  
- traçage de la phase liquide [Colombo et coll., 1976 ; Schwartz et coll., 1976 ; Mills et 
Duduković, 1981 ; Burghardt et coll., 1990 ; Al-Dahhan et Dudukovic, 1995 ; Silva, 
2011],  
- méthode chimique [Mata et Smith, 1981 ; Ruecker et Agkerman, 1987 ; Llano et coll., 
1997 ; van Houwelingen et Nicol, 2011],  
- méthode par bilan hydraulique [Pironti et coll., 1999 ; Iliuta et coll., 2000 ; Gonzales-
Mendizabal et Pironti, 2002 ; Kundu et coll., 2003],  
- et plus récemment méthode électrochimique en régime chimique [Joubert et Nicol, 
2013], imagerie à résonnance magnétique [Sederman et Gladden, 2001 ; Gladden et 
coll., 2003 ; Lysova et coll., 2009], autres méthodes optiques, dont colorimétrie 
[Lazzaroni et coll., 1988 ; Ravindra et coll., 1997 ; van Houwelingen et coll., 2006].  
Parmi celles-ci, seules les trois dernières peuvent être considérées comme directes, les 
autres nécessitant la connaissance de paramètres hydrodynamiques (rétention, gradient de 
pression, dispersion axiale), de transfert et/ou cinétiques. A noter que la méthode chimique 
présente comme avantage de reproduire le système réel de réaction en présence d’un 
mouillage partiel du catalyseur, mais elle se trouve de fait limitée à une gamme restreinte de 
variation des paramètres opératoires. La technique électrochimique n’est de même 
envisageable que pour les solutions aqueuses. 
L’IRM, technique non intrusive, apparaît comme un outil très prometteur pour caractériser 
de façon dynamique la structure locale de l’écoulement gaz-liquide, et produire une véritable 
uL < 0,5 mm.s
-1 
uL > 3 mm.s
-1 
5 mm.s-1 < uL < 3 mm.s
-1 
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cartographie de conversions chimiques pour les systèmes réactifs. Cependant, elle nécessite 
un équipement lourd, peu envisageable sur un pilote industriel, et un traitement complexe 
et délicat. Une autre limitation tient à l’épaisseur minimale des films détectés, de l’ordre de 
100 µm. 
La méthode par bilan hydraulique, où le facteur de mouillage externe est obtenu à partir du 
rapport des forces de frottement liquide/solide mesurées en situation totalement et 
partiellement mouillée, se révèle particulièrement attractive car très simple de mise en 
œuvre : elle ne nécessite en théorie que la mesure de la rétention liquide et des pertes de 
charge monophasiques et diphasiques. Cependant elle a été disqualifiée car elle se révèle 
trop sensible aux imprécisions sur les autres grandeurs hydrauliques : malgré les tentatives 
d’intégrer l’effet du gaz (jusque-là ignoré) dans la loi de fermeture sur la contrainte liquide-
solide, des valeurs de f supérieures à 1 (de l’ordre de 10%) ont ainsi été obtenues pour les 
conditions où l’énergie cinétique du gaz est la plus élevée. 
 
Les résultats correspondants sont reportés dans Baussaron et coll., Ind. Eng. Chem. Res., 46 
(25), 8397-8405 (2007a). 
 
Finalement deux méthodes distinctes ont été retenues, permettant d’obtenir des 
informations complémentaires sur le taux de mouillage :  
- la méthode par traçage qui consiste en l'injection d'un échelon ou d'une impulsion de 
traceur (adsorbable ou non) à l'entrée du réacteur et au suivi de la distribution de la 
concentration du traceur en sortie. Cette méthode globale est bien adaptée aux 
conditions industrielles, en particulier elle peut être réalisée en pilote sous pression ; 
- la méthode colorimétrique qui a nécessité une maquette froide dédiée, mais donne accès, 
en plus des valeurs de taux de mouillage moyennées sur le lit, à des données très locales 
permettant de calculer les distributions en nombre du taux de mouillage ainsi que la 
position et la taille des structures non mouillées. 
 
1.1.6 Mise en œuvre et validation  
1.1.6.1 Méthode colorimétrique 
Le lit fixe de colorimétrie est constitué de deux colonnes imbriquées, de respectivement 57 et 
62 mm de diamètre. La colonne extérieure sert de guide et la colonne intérieure est 
découpée en onze tronçons de 3,5 cm de hauteur (figure 1.8). 
Le chargement du lit se fait par l'intermédiaire d'une manchette PVC, qui permet une bonne 
répartition des particules dans tout le lit, et d’un vibreur fixé sur la paroi de la colonne. La 
masse de support introduite est comparée à celle mesurée par le testeur Hosokawa pour 
vérifier que le tassement du lit est acceptable. Il est ensuite noyé avec le solvant d’étude 
durant 5 minutes, puis la colonne est mise en régime pendant environ 30 minutes au débit 
de liquide de l’essai.  
Après établissement de l’écoulement, le principe consiste à marquer les particules en 
contact avec le liquide ruisselant par adsorption d’un traceur coloré (dilué dans le solvant et 
injecté pendant quelques minutes avant un nouveau passage du liquide clair). Le colorant 
est l’éosine pour l’eau et l’éthanol, et le rouge de Soudan III pour les autres liquides 
organiques (heptane, gasoil). 
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(a) 
 
 
 (b) 
 
 
 
 
(c) 
Figure 1.8 – Maquette froide de lit ruisselant : (a) vue d’ensemble et (b)-(c) détails 
(respectivement distributeur gaz-liquide et système de prise de vues) : (1) colonne PVC, (2)-(3) 
réservoirs de solvant pur et coloré, (4) pompe à engrenages, (5) vanne, (6) distributeur 
multicapillaire gaz-liquide, (7) vanne 3 voies, (8) débitmètre liquide, (9) vanne de purge, (10) 
vibreur à air comprimé, (11) piston. 
 
A la fin de l’essai on draine le lit, puis on retire le distributeur et on prend une photo du lit à 
sa surface. Le piston en bas de colonne permet ensuite de remonter l’ensemble des tronçons 
et de récupérer les billes du premier module pour en prélever un échantillon significatif que 
l’on dispose de façon aléatoire avant la prise de vue. Ces prises de vue par section ou par 
module sont reproduites sur toute la longueur du réacteur. Un traitement d’images est 
ensuite appliqué à l’aide du logiciel Matlab qui consiste d’abord en une discrimination des 
zones mouillées, qui ont été en contact avec le colorant rouge, des zones sèches restées 
blanches, et des zones de fond trop sombres pour pouvoir établir si elles ont été mouillées 
ou non (figure 1.9). 
En ramenant la surface des zones rouges à la somme des surfaces rouges et blanches, on 
peut calculer un taux de mouillage par section ou module et donc sur l’ensemble de la 
colonne. 
L’originalité du traitement effectué tient à la prise en compte d’un critère de couleur (défini 
sur une échelle bidimensionnelle a (du rouge au vert) × b (du bleu au jaune)), en plus du 
critère classique de luminosité L, ce qui permet d’affiner la séparation des différentes zones. 
Pour chacune des trois zones considérées, on définit un groupe de pixels représentatif 
(associé à des valeurs moyennes a×b×L). Chaque pixel de l’image est ensuite classé par 
exemple comme rouge ou non rouge en calculant la distance euclidienne entre ce pixel et 
chaque marqueur, à partir des seuls critères de couleur a et b. Ensuite, pour les zones qui 
ne sont pas considérées comme rouges, le pixel est interprété comme zone sèche ou zone de 
11 
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fond selon le critère de luminosité. On peut aussi ajouter si nécessaire un marqueur 
supplémentaire pour les zones dont la coloration est moins marquée (rose au lieu de rouge), 
du fait d'une adsorption hétérogène du colorant par le support ou encore de l'évaporation 
plus ou moins rapide du solvant. La figure 1.10a présente un histogramme représentatif de 
la luminosité des pixels dans les différentes zones et montre un recouvrement progressif des 
zones sèches et mouillées que ne permettrait pas un seuillage basé sur le seul critère de 
luminosité. 
La deuxième partie du traitement (figure 1.10b) consiste à coupler à cette détection de zones 
un programme de reconnaissance d’objets qui différencie les particules à l’image de façon à 
calculer un taux de mouillage par objet. La position de chaque particule sur la section étant 
connue, on peut donc obtenir au-delà de l’évolution axiale une cartographie complète du 
mouillage dans le lit : distribution en nombre du taux de mouillage, position et taille des 
structures non mouillées. 
 
 
(a) 
 
(b) 
 
(c) 
 
Figure 1.9 – Traitement d’image pour une vue section : (a) zone de travail, (b) zone mouillée 
isolée, (c)  zone sèche isolée. 
 
 
(a) 
 
 
 
 
(b) 
 
Figure 1.10 – Traitement d’image pour une vue section (suite) : (a) histogramme en luminosité 
des différentes zones traitées, (b) segmentation des billes (différentiation des billes les unes 
des autres). 
 
La première étape de validation de la technique a consisté à vérifier que la concentration de 
traceur choisie ne modifiait sensiblement pas la tension superficielle du liquide et que la 
durée d’injection du traceur n’avait pas d’influence sur la valeur de f tant qu’elle était 
inférieure à 30 minutes. 
Puis nous avons montré que le taux de mouillage mesuré est assez peu sensible au choix du 
groupe de pixels pour chaque marqueur (tant qu’ils sont bien représentatifs). La figure 1.11 
montre ainsi très peu d’écarts sur les taux de mouillage mesurés dans des cas de référence 
par trois opérateurs successifs. Les différences observées entre les deux types de billes sont 
discutées dans les paragraphes 1.1.8.1 et 1.1.9. 
Enfin la comparaison des taux de mouillage obtenus sur les billes en utilisant les vues 
sections et les vues éclatées ou en retournant la colonne montre que l’orientation de la 
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surface traitée par rapport à l’écoulement n’influence pas significativement la mesure (écart 
de l’ordre de 10%).  
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Figure 1.11 – Valeurs de taux de mouillage obtenues dans deux cas de référence : billes 
d’alumine SASOL et SCS69 (illustrées par les images MEB de leur surface) mouillées par 
l’heptane. 
 
1.1.6.2 Méthode de traçage 
La méthode de traçage consiste en l'injection d'une impulsion de traceur (généralement non 
adsorbable) à l'entrée du réacteur et au suivi de la distribution de la concentration du 
traceur en sortie. La déformation du signal de sortie est due à l’hydrodynamique, ou écarts 
à l’écoulement piston, et au transfert de matière du traceur : transfert externe et transfert 
interne par diffusion dans le catalyseur. La comparaison des diffusivités apparentes 
calculées en lit ruisselant et en lit noyé de liquide permet alors de déterminer le taux de 
mouillage des particules en lit ruisselant.  
La difficulté réside dans l’interprétation des signaux en présence d’un mouillage partiel du 
catalyseur qui conduit donc à une hétérogénéité des flux de transfert en surface. La 
méthode usuelle repose sur l’utilisation d’un modèle de diffusion 1D dans le grain pour 
lequel on considère qu’un mouillage partiel est strictement équivalent à une diminution de 
la diffusivité interne, ce qui conduit donc à définir une diffusivité apparente. Dans les 
articles de référence [Colombo et coll., 1976 ; Mills et Duduković, 1981 ; Al-Dahhan et 
Dudukovic, 1995], seules des règles heuristiques définissaient la relation entre la diffusivité 
interne apparente mesurée (Deapp) et le taux de mouillage du catalyseur (f) : f y est soit égal 
au rapport Deapp/De (De interne en mouillage total), soit à sa racine. 
Un modèle de grain 2D a donc été développé qui traduit l’hétérogénéité en surface avec un 
transfert seul par la zone mouillée polaire (figure 1.12), et une diffusion radiale et angulaire 
du traceur dans le grain. Cette approche, proposée par Ramachandran et coll. (1986), 
permet alors une identification directe du taux de mouillage qui s’exprime simplement en 
fonction de l’angle de la calotte mouillée. Il est associé à une représentation classique de 
réacteur selon un modèle piston avec dispersion axiale.  
 
 
Figure 1.12 – Représentation de grain partiellement mouillé dans le modèle 2D. 
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Modèle 2D de grain 
Le bilan matière sur traceur (éventuellement adsorbable, de constante linéaire Kad) 
s’écrit dans le volume élémentaire 2r2sin()drd de grain : 
   


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1    (1.7) 
avec les conditions aux limites : 
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 r
C
rlim in
r
 (le centre du grain n’est ni un puits ni une source de traceur)  (1.8) 
0

 inC   = 0,   (axisymétrie)        (1.9) 
r = rp  
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Après adimensionnalisation (en posant pr/r et
  
e
padpSp
D
D
rK 21 
 ), l’équation 
(1.7) est résolue dans le domaine de Laplace où elle a pour solution générale  [Jenson et 
Jeffreys, 1977 ; Rice et Do, 1995] : 
           


 cosPsIsIxhC nD/nnD/nn
n
/
in 2121
0
21                   (1.11) 
 
avec Ip la fonction de Bessel d’ordre p et Pn le polynôme de Legendre d’ordre n de première 
espèce.  
 
Les conditions aux limites permettent ensuite de calculer n et n : 
- La condition (1.8) conduit ensuite à n=0 n (cette condition correspondant aussi au fait 
que inC  conserve une valeur finie en  = 0). 
- La condition (1.9) est vérifiée automatiquement car lors de la résolution de l’équation 
donnant g(), seule la solution physique a été conservée (la solution correspondant au 
polynôme de 2ème espèce, divergent en m=cos()=1 ou -1, a été éliminée [Jenson et Jeffreys, 
1977]). 
- La condition (1.10a) (0 ) s’écrit : 
 
 
 
   xCcosP
n
sI
sI
s
Bi
gxh Ln
n
D/n
D/n
D
M
n 
































0
21
23
1
3
1                          (1.12) 
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- De même, la condition (1.10b) s’écrit :     0
0



cosPgxh n
n
n        (    )       (1.13) 
On part des expressions des conditions aux limites établies précédemment en posant n=j-1 
et g’j=gj-1 pour faciliter l’écriture de la matrice dans le programme Fortran. En utilisant la 
(flux au niveau de la surface 
mouillée) 
(pas de flux au niveau de la 
zone sèche) 
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méthode des moindres carrés [Mills et Dudukovic, 1980b], les conditions aux limites sont 
équivalentes à un système infini d’équations linéaires d’inconnues g’j : 



,...,iFA'g iij
j
j 1
1
                                                                (1.14) 
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Les intégrales sont évaluées par des formules de récurrence. 
La résolution du système est réalisée pour un nombre d'équations N suffisamment grand 
pour ne plus influencer les résultats. 
 
Modèle de réacteur 
Pour un modèle piston-dispersion, le bilan de matière transitoire dans une tranche de 
colonne d’épaisseur dz s’écrit : 
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avec les conditions aux limites (conditions fermé-fermé) : 
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L’équation adimensionnelle correspondante (obtenue en posant x = z/LR,
Ls
RL
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u
L
 et 
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L
D
Lu
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
 ) est également résolue dans le domaine de Laplace. Elle conduit alors à 
l’expression de la fonction de transfert du système : 
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(m = cos ,  = cos ) 
 
A partir de ce modèle, les valeurs de L et f sont identifiées par comparaison aux 
concentrations obtenues en sortie du lit fixe lors des expériences de traçage. Pour ce faire, 
les transformées de Fourier numériques des concentrations expérimentales (entrée et sortie) 
sont calculées (algorithme FFT), et le critère suivant est minimisé : 
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 
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2
22 reqreqRthéoLreqRexpLL df)fjs,Lz(C)fjs,Lz(C)f,(Crit    (1.18) 
avec j = 1, Nsamp/2 (propriété de symétrie de la transformée) et 
samp
req
N.t
1
f

 (le nombre de 
données Nsamp étant égal à 2n et l’intervalle d’échantillonnage t constant). 
La réponse temporelle est obtenue par inversion numérique en utilisant l’algorithme FFT 
inverse (figure 1.13a, où les courbes de traçage CL(t) sont normées par la surface sous la 
courbe 

0
dt)t(CL ). 
Avant d’être utilisé pour interpréter les expériences de traçage, ce modèle a d’abord permis 
de vérifier la relation liant la diffusivité interne apparente (Deapp) au taux de mouillage du 
catalyseur. A partir de la courbe simulée par le modèle précédent pour un taux de mouillage 
f donné, la valeur de Deapp correspondante a été identifiée en utilisant un modèle analogue, 
mais appliqué au cas du mouillage total. C’est finalement la relation 
e
appe
D
D
f  qui s’est 
révélée la plus exacte (figure 1.13b). 
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Figure 1.13 – Résultats des simulations à différents taux de mouillage : (a) Réponses de 
sortie temporelles, (b) Relation entre f et Deapp ré-identifiée à partir de la réponse de sortie à f 
donné. 
 
Ce modèle a également permis d’étudier l’influence de la dispersion axiale, du transfert de 
matière liquide-solide, de la répartition du mouillage à l’échelle du réacteur (mélange de 
deux lots de particules à taux de mouillage distincts, portions successives de colonne à taux 
de mouillage distincts) ou à l’échelle de la particule (calotte mouillée depuis  = 0 ou  > 0) 
sur la réponse en sortie du réacteur. Si la répartition du mouillage et la valeur du coefficient 
de transfert liquide-solide apparaissent avoir assez peu d’influence sur la réponse de sortie 
(figure 1.14a), une mauvaise estimation de la dispersion axiale peut conduire à une valeur 
erronée de f : figure 1.14b, la réponse correspondant à f = 1 et PeL = 10 se révèle très 
similaire à celle obtenue pour f = 0,2 et PeL = 100. 
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Figure 1.14 – Influence des paramètres autres que le taux de mouillage sur les réponses en 
sortie : (a) répartition du mouillage à l’échelle de la particule, (b) dispersion axiale du liquide. 
 
Enfin les résultats expérimentaux obtenus par la méthode de traçage mise en œuvre sur un 
pilote à l’IFP et par la méthode directe de colorimétrie se sont révélés en bon accord,  
permettant de valider cette méthode indirecte (cf. figure 1.15, le gaz n’ayant quasiment pas 
d’effet sur f aux faibles vitesses).  
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Figure 1.15 – Comparaison des résultats obtenus par traçage et colorimétrie sur un cas test 
(billes SCS69, vues section de colorimétrie). 
 
Le modèle de traçage a été décrit et exploité dans Julcour-Lebigue et coll., Chem. Eng. Sci., 62 
(18-20), 5374-5379 (2007). 
 
1.1.7 Structuration du mouillage dans le lit fixe (aux conditions de bon 
fonctionnement) 
Comme indiqué au-dessus, la méthode de colorimétrie a permis d’accéder à des données 
locales comme la distribution du taux de mouillage sur les particules et son hétérogénéité 
spatiale. 
Tout d’abord l’histogramme recensant les particules en fonction de leur état de mouillage 
(figure 1.16) fait apparaître que ce sont les classes extrêmes (particules complètement 
mouillées ou pratiquement sèches) qui sont principalement affectées par les variations de 
vitesse superficielle de liquide (uLs) et qu’elles représentent 35 à 50% des particules. 
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Figure 1.16 – Distribution en nombre des taux de mouillage sur les billes SASOL pour deux 
vitesses de liquide sans circulation de gaz (vues éclatées). 
 
Pour évaluer les imperfections de mouillage, nous avons déterminé la taille des structures 
sèches – exprimée ici en nombre équivalent de particules – et reporté sur la figure 1.17 le 
pourcentage d’aire non mouillée que représente chacune de ces classes de taille. 
Il apparaît d’abord que 70% des zones non mouillées correspondent à des éléments de taille 
inférieure à celle d’une particule pour peu que le lit ait un diamètre suffisant, qu’il ait été 
préalablement entièrement prémouillé et que la distribution de liquide en tête soit uniforme. 
Si on raffine l’analyse en découpant la section en deux zones concentriques de surface égale, 
il apparaît que les pourcentages d’aire non mouillée au centre (en bleu foncé) et à la 
périphérie (en bleu clair) sont équivalents et donc il n’y a pas d’hétérogénéité radiale si ces 
conditions de bon fonctionnement sont vérifiées. De plus, lorsqu’on se place plus loin du 
distributeur, il n’y a pas alors de dégradation de la qualité du mouillage. On montre que 
dans ces conditions moins de 10 cm de lit suffisent pour obtenir une valeur stabilisée du 
taux de mouillage, même à des vitesses de liquide de 0,3 mm.s-1. 
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Figure 1.17 – Répartition des structures sèches dans le lit : (a) découpage de la section de 
colonne en 2 zones, (b) évolution axiale de la position et de la taille des structures sèches avec 
les billes SASOL pour uLs = 2 mm.s-1 sans circulation de gaz (lit prémouillé, distributeur 
multicapillaire). 
 
L’ensemble des résultats liés à la structure locale du mouillage est décrit dans Baussaron et 
coll., AIChE J., 53 (7), 1850-1860 (2007b). 
 
Chapitre I  - Caractérisation et modélisation des réacteurs catalytiques gaz-liquide-solide 
 
24 
1.1.8 Etude paramétrique  
Une étude paramétrique exhaustive a été réalisée à l’aide des pilotes de colorimétrie et de 
traçage. Le tableau 1.1 récapitule les principales tendances observées quant à l’effet de 
divers paramètres opératoires sur le taux de mouillage, qui sont détaillées ci-après : 
Type de propriétés Paramètres Effet sur f 
Propriétés du lit Prémouillage 
 
 
 
 
 
Prémouillage par 
immersion du lit et 
drainage 
 
 
Pas de 
prémouillage 
Meilleure distribution  pour uLs < 2 mm.s-1 
quasi-nul pour uLs > 2 mm.s-1 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Taille des particules : dv  
(7 – 1,8 mm) 
 
Degré de vide du lit : B  
(0,41 – 0,365) 
 
Forme des particules : 
facteur d’élongation  
(1 – 5) 
 
Présence de fines (SiC) : 
dv/dSiC  
(3,2 – 7,8) 
 
Etat de surface des 
particules : rugosité Ra  
 
Propriétés du liquide Vitesse superficielle : uLs  
(0,2 – 10 mm.s-1) 
 
Viscosité : µL   
(0,4 – 3,4 cP) 
 
Caractère mouillant : eq  
(65 - 0°) 
 pour uLs < 2 mm.s-1 
quasi-nul pour uLs > 2 mm.s-1 
Propriétés du gaz Vitesse superficielle : uGs  
(0 – 200 mm.s-1) 
quasi-nul 
Densité (ou pression) : G  
(1,2 – 35 kg.m-3) 
quasi-nul 
 
Tableau 1.1 – Sensibilité du taux de mouillage f aux différents paramètres étudiés. 
 
uLs = 1 mm.s-1 (z = 24,5 cm) 
cm)  
uLs = 2 mm.s-1 (z = 35 cm) 
uLs = 2 mm.s-1 (z = 24,5 cm) 
cm)  
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1.1.8.1 Propriétés du lit 
L’étude a montré un effet important de la qualité de la distribution du liquide (distributeur 
monocapillaire versus multicapillaire) et surtout du prémouillage du lit. Nous avons mis en 
évidence qu’aux fortes vitesses de liquide (uLs > 2 mm.s-1) le lit compense rapidement la 
distribution très locale qu’offre le distributeur monocapillaire et permet au liquide de se 
répartir de manière homogène sur l’ensemble de la section. Par contre aux vitesses 
inférieures à 1 mm.s-1, le liquide reste concentré dans la partie centrale du réacteur dans 
cette configuration et des zones sèches très larges apparaissent. On retrouve ces larges 
zones lorsque le lit n’est pas prémouillé : dans ce cas les phénomènes de ségrégation 
peuvent s’amplifier le long du lit et la valeur de taux de mouillage reste très aléatoire. Il est à 
noter que l’équipe du professeur Nicol a distingué deux modes de prémouillage donnant des 
résultats différents [van Houwelingen et coll., 2006 ; Loudon et coll., 2006 ; van der 
Westhuizen et coll., 2007] : le mode de Levec, où le lit est d’abord noyé de liquide puis 
drainé complètement avant de fixer le débit désiré, et celui de Kan, où le prémouillage est 
effectué en régime pulsé puis le débit de liquide diminué jusqu’au débit opératoire. Le 
second mode est rapporté plus favorable au mouillage. Ici seul le mode de Levec a été 
utilisé.  
Le taux de mouillage diminue lorsque le diamètre (équivalent) des particules d’alumine (dv) et 
le degré de vide du lit (B) augmentent. En modifiant le tassement du lit nous avons pu 
quantifier séparément l’influence de chacun de ces paramètres. Une diminution de B a un 
effet positif sur f en augmentant le nombre de points de contact entre particules. Une 
réduction de taille par un facteur 4 (à iso porosité de lit) améliore f de 5 à 10%. 
Lorsqu’on remplit les espaces interparticulaires avec de fines particules de SiC, un effet 
bénéfique a été mis en évidence, du fait du nombre accru de points de contact solide-solide 
[Al-Dahhan et Duduković, 1996]. La présence de ces fines particules favorise d’autant plus 
le mouillage que le rapport de diamètres entre les particules d’alumine et celles de SiC 
(dv/dSiC) est grand. Elle réduit en particulier la fraction de particules pratiquement sèches 
aux faibles vitesses liquides. 
Concernant l’effet de forme des particules, les extrudés ou trilobes sont en général 
légèrement mieux mouillés que les billes de même nature et de même diamètre équivalent 
en volume. 
L’effet de l’état de surface des particules est également notable, lorsque l’on compare sur la 
figure 1.11 les résultats des billes SCS69 fabriquées par calcination flash (granulation) et 
des billes SASOL produites par synthèse sol-gel (oil drop) : les billes SCS69 plus rugueuses 
présentent des taux de mouillage nettement supérieurs (jusqu’à 30%) à ceux des billes 
SASOL, et ce dans tout le domaine de vitesse liquide. Cette conclusion a été confirmée lors 
de la dernière étude dans laquelle ont été comparés les taux de mouillage de plusieurs 
supports catalytiques à base d’alumine, différant en termes de forme, formulation ou état de 
surface. A partir de la corrélation établie pour une catégorie de billes, cet effet de rugosité a 
pu être quantifié (cf. § 1.1.9). 
Par contre, une prédistribution par des particules de nature différente ne semble pas 
affecter la valeur de taux de mouillage du support considéré.  
 
1.1.8.2 Propriétés du liquide  
Le taux de mouillage augmente fortement avec la vitesse superficielle de liquide (uLs) jusqu’à 
1 mm.s-1 (f augmente de 50% entre 0,2 et 1 mm.s-1), puis beaucoup plus modérément au-
delà (environ 35% entre 1 et 8 mm.s-1) en accord avec les tendances de la littérature [Mills et 
Duduković, 1981 ; El-Hisnawi et coll., 1982 ; Ring et Missen, 1991 ; Larachi et coll., 2001]. 
Comme indiqué précédemment, l’augmentation du débit de liquide se traduit principalement 
sur les classes extrêmes de la distribution. 
Une augmentation de la viscosité du liquide par un facteur 10 (en passant de l’heptane au 
gasoil) améliore légèrement le taux de mouillage (d’environ 10%). 
Surtout en variant la nature du liquide, nous avons pu mettre en évidence le rôle du 
caractère plus ou moins mouillant du liquide, mais seulement pour les vitesses inférieures à 
2 mm.s-1 (figure 1.18). Il est intéressant de mettre en parallèle ces résultats et ceux obtenus 
sur la monocouche de billes pour laquelle l’effet de l’angle de contact restait marqué dans 
toute la plage de taux de mouillage. Le confinement du lit 3D limite donc l’effet de l’affinité 
liquide-solide. De façon un peu surprenante on voit aussi que l’état de surface du solide et 
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le caractère mouillant du liquide ne semblent pas avoir des effets strictement équivalents 
(même s’ils agissent tous deux sur l’angle de contact apparent), puisqu’encore seul l’effet du 
premier perdure à forte vitesse de liquide.  
0
0,1
0,2
0,3
0,4
0,5
0,6
0,7
0,8
0,9
1
0 1 2 3 4 5 6 7 8 9
uLs (mm.s
-1
)
f 
(-
)
heptane éthanol eau
eq = 0° 
(réf. Washburn)
eq = 39°
eq = 65°
 
 
Figure 1.18 – Effet du caractère mouillant du liquide sur le taux de mouillage moyen (vues 
éclatées, billes de 5,5 mm équivalentes au SCS69). 
 
1.1.8.3 Propriétés du gaz 
Nous n’avons noté qu’un effet très modeste (légèrement positif) de la vitesse de gaz, dans la 
gamme 0-20 cm.s-1. 
Aucune influence significative de la pression jusqu’à 10 bar (ou de la masse volumique du 
gaz en passant de l’azote à SF6) n’a été non plus observée, son effet sur l’étalement du film 
liquide restant mineur contrairement à ce qui avait été rapporté [Al-Dahhan et Duduković, 
1995]. 
 
1.1.9 Modélisation du taux de mouillage 
Une première corrélation de taux de mouillage a été développée sur la base du jeu de 
paramètres étudiés par L. Baussaron : vitesses des fluides, propriétés du gaz, nature du 
liquide (affinité liquide-solide), taille et forme des particules. Elle fait intervenir cinq groupes 
adimensionnels – les nombres de Reynolds du liquide et du gaz, le nombre de Galilée (tenant 
compte ici de la porosité), et les nombres capillaires correspondant aux tensions 
interfaciales gaz-liquide et liquide-solide – et a permis de prédire l’ensemble de ses résultats 
avec un écart maximal de 13%. 
Cependant en raison du faible nombre de valeurs testées pour le diamètre des particules et 
la porosité lit, le taux de mouillage ne s’avérait pas très sensible au nombre de Galilée. 
L'effet de la viscosité du liquide décrit dans la corrélation au travers du nombre de Reynolds 
n’était pas non plus satisfaisant par rapport aux tendances observées dans l’étude qui a 
suivi. 
A partir de la base de données étendue au cours de cette étude (90 valeurs de taux de 
mouillage global avec le même type de support au lieu de 20), une nouvelle corrélation a été 
proposée utilisant cette fois les nombres de Froude et de Morton du liquide (FrL et MoL 
respectivement), et qui permet de retrouver l'ensemble des résultats pour les liquides 
mouillants et le support SCS69 avec une erreur moyenne de moins de 5% : 
  110551019501390 198611 ,,B,L,L MoFr,expf          (1.19) 
où =0 en l’absence de fines, et =dv/dSiC sinon. 
Cette nouvelle relation a aussi pour avantage de donner une valeur de f bornée entre 0 et 1. 
Cependant l’effet de l’affinité liquide-solide, observé en modifiant la nature du liquide, reste 
encore difficile à prendre en compte, du fait des disparités observées à faibles et forts débits 
de liquide.  
Chapitre I  - Caractérisation et modélisation des réacteurs catalytiques gaz-liquide-solide 
 
27 
Les résultats des différentes études paramétriques et modélisations correspondantes sont 
détaillés dans Baussaron et coll., Chem. Eng. Sci., 62 (24), 7020-7025 (2007c) et Julcour-
Lebigue et coll., Ind. Eng. Chem. Res., 48 (14), 6811-6819 (2009). 
 
Pour étendre cette corrélation aux différents supports d’alumine étudiés, un facteur correctif 
(Acorr) a été introduit (supposé indépendant de la vitesse). En l’absence de fines, la 
corrélation prend la forme suivante : 
 55101950139098611 ,B,L,Lcorr MoFrA,expf         (1.20) 
Sur la figure 1.19, nous avons cherché à corréler ce facteur à la valeur moyenne de rugosité 
Ra (mesurée par interférométrie) dans le cas des billes sphériques (la valeur la plus basse 
correspondant aux billes SASOL). Elle confirme donc la conclusion énoncée précédemment 
d’un effet positif de la rugosité sur le taux de mouillage.  
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Figure 1.19 – Effet de la rugosité moyenne (Ra) sur le facteur Acorr de la corrélation 1.20 dans 
le cas de billes d’alumine présentant des états de surface différents (les barres d’erreur 
correspondent à l’écart-type des mesures de rugosité effectuées sur 3 à 5 billes).  
 
1.1.10 Perspectives 
En dehors d’une meilleure prise en compte des phénomènes de surface, les perspectives de 
cette étude concernent principalement l’intégration de ces données de mouillage à un 
modèle complet de réacteur ruisselant avec réaction complexe. 
Des études récentes [Palmisano et coll., 2003 ; Augier et coll., 2010 ; van Houwelingen et 
coll., 2010 ; Bazer-Bachi et coll., 2011] basées sur des représentations 2D ou 3D de 
particules de différentes géométries (et utilisant notamment COMSOL Multiphysics) ont 
permis de proposer de nouvelles expressions analytiques du facteur d’efficacité pour une 
réaction limitée par le réactif liquide en présence de mouillage partiel. Augier et coll. (2010) 
et van Houwelingen et coll. (2010) ont notamment retrouvé dans le cas d’une réaction 
d’ordre 1 qu’il suffisait de remplacer dans les expressions analytiques usuelles la diffusivité 
effective (De) du module de Thiele (su) par une diffusivité apparente Deapp = f2·De, conduisant 
au module modifié su /f (figure 1.20). Cela correspond donc bien à ce qui avait été obtenu à 
partir des équations de traçage. 
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(a)          (b) 
Figure 1.20 – Comparaison entre les facteurs d’efficacité calculés numériquement et ceux  
calculés analytiquement en fonction du module de Thiele modifié su /f2α : (a) représentation 
pour la particule sphérique et différentes valeurs de α, (b) représentation pour différentes 
géométries de particule avec α=0,5. Figures d’après Augier et coll. (2010). 
 
Ces travaux se sont aussi intéressés au cas de réactions plus complexes (de type puissance 
ou Langmuir), en présence de gradients de température et d’évaporation simultanée [Bazer-
Bachi et coll., 2011] ou pour le cas où le réactif gazeux peut aussi être limitant [van 
Houwelingen et coll., 2010]. 
 
Il serait intéressant d’étendre ces résultats au cas d’un schéma de réactions consécutives 
exothermiques comme celui indiqué au début de ce chapitre et dont la sélectivité dépend de 
la concentration locale en hydrogène (ordre différent de 1 pour la réaction d’hydrogénation 
du CDE en CDA).  
Une première tentative de modélisation de ce système avait été proposée dans Dietz et coll. 
(2003) en utilisant différentes représentations simplifiées : 
- (a) une vitesse de réaction décrite comme la somme pondérée (par le taux de mouillage) 
de deux vitesses apparentes où la concentration d’hydrogène correspond à la 
concentration en surface pour chacune des deux zones (mouillée, indicée w et sèche, 
indicée d), tandis que la concentration des hydrocarbures bien plus élevée est supposée 
uniforme : 
     SH2Sd,kS,di,SH2Sw,kS,wi,i T,C,C'rf1T,C,C'rf'r       (1.21) 
- (b) découpage du réacteur en deux portions opérant en parallèle, une zone où le 
mouillage du catalyseur est total, une zone où il est partiel ; 
- (c) prise en compte de l’hétérogénéité de concentration des réactifs liquides avec un 
découpage de la particule en deux fractions volumiques de concentrations distinctes 
(correspondant aux zones de surface sèche et mouillée adjacentes). Le réactif liquide 
n’est approvisionné dans la fraction « sèche » qu’à partir de la fraction « mouillée », selon 
un modèle simplifié de diffusion en utilisant arbitrairement la surface sèche comme 
référence :  
   j,Sdj,Sw
cd
mj
Sj,wd CC
L
D
afN  1
       (1.22)
 
 
La comparaison des prédictions de ces modèles aux mesures obtenues sur le réacteur à lit 
ruisselant avait ainsi montré que si l’ensemble des modèles prédit de façon satisfaisante le 
profil de température dans le lit et la vitesse globale d’hydrogénation, seul le dernier est 
capable de représenter l’effet du mouillage partiel sur la sélectivité de réactions complexes. 
Ce modèle pourrait être amélioré en utilisant une représentation 2D des particules avec une 
diffusion radiale et angulaire de l’ensemble des réactifs, à laquelle serait couplé un modèle 
de réacteur (incluant la vaporisation possible du solvant et des variations temporelles des 
débits de gaz et de liquide).  
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Un schéma de résolution possible avec le logiciel COMSOL Multiphysics est illustré figure 
1.21. Les équations de bilan dans les phases gaz et liquide sont représentées par un modèle 
1D fonction de la variable adimensionnelle x = z/LR (où LR désigne la longueur du lit). 
L’ensemble des particules disposées côte à côte le long du lit y est représenté selon une 
géométrie 3D (avec diffusion anisotrope) : dimension x selon l’axe du réacteur (pour pouvoir 
définir les conditions limites locales) et ½ disque permettant par révolution de retrouver la 
calotte polaire irriguée et de définir les conditions de flux non homogènes en surface du 
grain (il faut donc adapter les équations 2D axisymétriques de diffusion au repère cartésien). 
Des variables de couplage de concentration et de flux seront échangées entre les deux 
domaines (réacteur et particule) pour pouvoir faire une résolution simultanée des équations 
associées. Ce schéma a été appliqué pour le cas plus simple du mouillage total dans les 
thèses de Créanga (2007) et Krou (2010) (voir aussi l’annexe A4). 
 
 
 
 
(a) 
 
 
(b) 
 
Figure 1.21 – Représentation des domaines (a) réacteur et (b) particule sous COMSOL pour le 
cas d’un mouillage partiel du catalyseur. Les profils de concentrations internes (calculés à titre 
d’illustration dans le cas d’une réaction d’ordre 1 par rapport au réactif liquide) ne tiennent 
pas compte ici de variations de concentration le long du réacteur. 
 
Enfin, la prédiction de l’étalement du film liquide en fonction des propriétés physico-
chimiques du système triphasique apparaît aussi comme une perspective particulièrement 
séduisante. Plusieurs travaux ont abordé cette problématique, des plus fondamentaux 
décrivant l’écoulement sur un plan incliné [Hartley et Murgatroyd, 1964 ; Bankoff, 1971 ; 
Wilson, 1974 ; Huppert, 1982 ; Podgorski et coll., 1999] à des approches numériques de 
type « Volume-Of-Fluid » simulant le recouvrement d’une particule isolée ou d’un 
empilement de quelques grains [Augier et coll., 2010 ; Du et coll., 2013]. Encore une fois 
une connaissance précise de l’angle de contact apparent, tenant compte en particulier de la 
rugosité de surface, apparaît ici nécessaire pour bien modéliser la forme et l’épaisseur du 
film liquide s’écoulant sur les particules. La technique de la bulle captive apparaît sans 
doute comme la plus adaptée à cet effet, mais elle nécessite des développements particuliers 
pour pouvoir être réalisée directement sur les billes. 
0 1 
x 
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1.2 Modélisation dynamique d’un réacteur à lit fixe noyé pour une 
hydrogénation sélective 
 
Les travaux présentés dans cette section ont été réalisés durant ma thèse. 
Ils ont conduit à 2 communications dans des congrès internationaux (CMR 2 et ISCRE 15), 4 
publications et 1 chapitre d’ouvrage. 
Les résultats présentés en introduction de la section précédente ont montré la supériorité 
du mode à co-courant ascendant à faible débit de liquide, tant pour la qualité de 
l’écoulement (et la sélectivité qui en découle) que pour la stabilité thermique.  
Néanmoins aux plus fortes vitesses des phases, des emballements thermiques se sont 
également produits dans le pilote à lit noyé à double-enveloppe, du fait de l’accélération des 
transferts de matière, mais aussi d’une dégradation du transfert thermique lorsque les 
vitesses d’hydrogène élevées font passer du régime à bulles au régime à bouchons puis au 
régime de brouillard.  
 
1.2.1 Modèle dynamique du réacteur à lit noyé 
Une partie des travaux de ma thèse sur l’hydrogénation du cyclododécatriène a consisté à 
écrire un modèle dynamique non isotherme du lit noyé pour essayer de prédire l’apparition 
des points chauds, et aussi étudier la mise en régime du réacteur, ainsi que l’effet de 
brusques changements des conditions opératoires.  
 
Rappelons que l’hydrogénation successive du cyclododécatriène (CDT) peut être représentée 
par le schéma réactionnel simplifié : 
    (1.23)
  
Le produit désiré est le CDE, mais une petite production d’alcane (CDA) par hydrogénation 
de la dernière double liaison est inévitable. 
Elle est réalisée sur un lit d’extrudés de Pd/Al2O3 (3,1×3,4 mm) pour lesquels le métal actif 
est imprégné sur une mince couche d’épaisseur 250 µm. 
 
Le modèle de réacteur reprend les hypothèses classiquement utilisées pour la modélisation 
des lits fixes triphasiques : écoulement unidirectionnel des deux phases, dispersion axiale 
sensible pour le liquide, mais négligeable pour le gaz, uniformité de la vitesse, des 
concentrations et de la température dans chaque phase sur la section droite. 
On néglige également la vaporisation de la phase liquide liée à l’échauffement lors de la 
réaction exothermique : un bilan thermique global sur l’ensemble du réacteur fait apparaître 
que dans les conditions standards le flux thermique de vaporisation représente à peine 5% 
du flux dégagé par la réaction. 
Enfin, on suppose le grain de catalyseur isotherme (la conduction thermique dans la 
matrice solide étant très efficace par rapport à la diffusion des réactifs dans les pores du 
catalyseur). 
Dans les conditions étudiées, la vitesse effective de réaction est fortement réduite par la 
diffusion de l’hydrogène – réactif limitant – dans les pores du catalyseur. Le facteur 
d’efficacité, rapport de la vitesse réelle à la vitesse intrinsèque (sans limitation 
diffusionnelle), est de l’ordre de 1%.  
Afin de rendre compte des limitations diffusionnelles, deux approches ont été proposées : 
- La première (modèle I) consiste à effectuer un bilan de matière transitoire sur chaque 
réactif dans les pores du catalyseur (couche active et support inerte) et nécessite une 
résolution multi-échelles (catalyseur et réacteur). 
- La seconde (modèle II) néglige les gradients de concentration des hydrocarbures dans 
les pores compte tenu de leur forte concentration par rapport à l’hydrogène (plusieurs 
H2 H2 H2 
r1 r2 r3 
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centaines de fois plus élevée). Cette approche suppose aussi que l’établissement des profils 
intraparticulaires est relativement rapide devant le temps de mise en régime des 
concentrations en phase liquide. Ces considérations permettent alors de simplifier les 
termes d’accumulation dans le grain : concentration uniforme des hydrocarbures, 
concentration quasi nulle d’hydrogène (donc pas d’accumulation) et les limitations 
diffusionnelles sont alors intégrées dans une loi de cinétique apparente. 
Une étude antérieure avait abordé la dynamique des phénomènes couplés diffusion/réaction 
à l'échelle d'un grain de catalyseur pour ce même schéma de réactions multiples et le 
catalyseur à couche active externe [Julcour et coll., Catal. Today, 48, 147-159, 1999a]. 
Dans nos conditions (pH2 < 10 bar et CDT pur) et lorsque le ratio liquide/solide est faible, 
ces simulations ont montré que la mise en régime des profils internes de concentration des 
hydrocarbures n’affecte pas les concentrations dans la phase liquide (externe), car la 
diffusion de l’hydrogène est de très loin la plus limitante. Par contre, lorsque le volume de 
liquide externe diminue et devient comparable au volume de liquide dans les pores, le rôle 
de l'accumulation de matière au sein du catalyseur n’est plus négligeable, d’où les deux 
modèles envisagés ici. 
 
Compte-tenu des hypothèses indiquées plus haut, les bilans sur chaque phase s’écrivent 
comme suit : 
1.2.1.1 Bilans de matière 
Phase liquide (modèle piston – dispersion) 
   
2
jLS,jGL,
jL,
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    (1.24) 
où  NGL,k = 0    k = CDT, CDD, CDE , CDA (hydrogène seul présent en phase gaz) 
NGL,H2 = kLa (C*L,H2 - CL,H2)   
NLS,j = (kLS)j · aS (CL,j - CS,j) 
 
Phase catalytique 
 Le modèle I fait intervenir les bilans de matière sur chaque constituant dans les pores 
du catalyseur, à la fois pour la couche active et le support inerte. Les extrudés sont 
assimilés à des cylindres longs, conduisant aux équations suivantes : 
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            (1.25) 
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    (1.26) 
avec les conditions aux limites : 
  t, r = 0  0
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
r
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  t, r = rp -   











jin,jin,
jin,jin,
C'C
r
C'
r
C
       
 
  t, r = rp jS,rprjin, CC   
rpr
jin,
p
a
p
je
BjLS,
r
C
V
VD
N0





        (1.27a,b,c) 
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 Le modèle II suppose que l’accumulation dans le grain est nulle pour l’hydrogène et 
égale à celle d’un grain de concentration uniforme CS,j pour les hydrocarbures. Les 
vitesses de réaction utilisées dans ce bilan sont alors des vitesses apparentes r’ par unité 
de masse du catalyseur : 
      











  SjS,i
i
ikBkLS,kS,Bp T,C'rNC
t
1   k = CDT, CDD, CDE, CDA   
  








  SjS,i
i
iH2BH2LS, T,C'rN0          (1.28a,b) 
 
Phase gaz (écoulement piston) 
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    (1.29) 
1.2.1.2 Bilans de chaleur 
En plus du bilan pour chacune des phases en présence dans le réacteur, le modèle inclut le 
bilan thermique sur l’huile de refroidissement circulant dans la double enveloppe du 
réacteur, ainsi que les équations traduisant l’accumulation de chaleur dans les parois du 
réacteur.  
 
Phase liquide (modèle piston-dispersion) 
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    (1.30) 
Phase catalytique 
 Modèle I :  
D’après la stœchiométrie, on obtient : 
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1     (1.31) 
les chaleurs de réaction étant identiques pour les trois hydrogénations consécutives :  
HR1 = HR2 = HR3 = HR. 
 
 Modèle II : 
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Phase gaz 
On considère qu’il n’y a d’échange thermique direct ni entre le gaz et le solide, ni entre le gaz 
et la paroi. 
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    (1.33) 
Huile de refroidissement (Marlotherm) 
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Paroi interne (paroi 1) 
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Paroi externe (paroi 2, supposée parfaitement calorifugée) 
 W2M23
W2
ssP,ssW2 TTAh
t
T
C'V 


     (1.36) 
1.2.1.3 Variation de pression et équations algébriques 
La variation de pression totale comprend une composante statique (due à la gravité) et une 
composante dynamique (provoquée par le lit catalytique lorsque l'écoulement diphasique 
parcourt l'empilement des grains de catalyseur) : 
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    (1.37) 
La connaissance de la pression le long du réacteur est nécessaire pour le calcul de 
l'équation d'état du gaz (détermination de CG,H2). 
 
Pour plus de souplesse, les enthalpies volumiques H de chaque phase et de l’huile, la 
rétention liquide et la concentration d’hydrogène sont traitées comme des variables 
indépendantes, contraintes à suivre des modèles spécifiques, introduits sous la forme 
d’équations algébriques : X – mX = 0 (X désignant la variable considérée et mX son modèle). 
A noter que l’on a négligé les variations de rétention liquide (principalement dues aux 
variations de vitesse de gaz), ce qui permet d’éviter une équation supplémentaire de bilan 
matière global sur la phase liquide. 
1.2.1.4 Conditions initiales et aux limites 
Conditions initiales 
La phase liquide contient du CDT saturé par de l'hydrogène. Les concentrations dans la 
phase catalytique sont égales aux concentrations en phase liquide. 
Le débit d'hydrogène est uniforme le long du réacteur. 
Les températures des phases gaz, liquide et catalytique sont égales à la température d'entrée 
du mélange gaz-liquide. 
L’instant t = 0 correspond à l’entrée dans la double enveloppe du réacteur du Marlotherm 
préchauffé, provoquant le démarrage de la réaction. 
 
Conditions aux limites 
Pour la phase liquide, on utilise les conditions fermé-fermé de Danckwerts, prédisant les 
sauts de concentration et de température à l'entrée (cf. éq. 1.16a,b). 
1.2.1.5 Paramètres du modèle 
En dehors des données cinétiques, le modèle proposé comprend une dizaine de paramètres, 
calculés à partir de corrélations de la littérature ou mesurés par des expériences spécifiques 
avec le même système réactionnel et le même réacteur [Stüber, 1995]. 
L’étude de sensibilité faite avec le modèle II fait apparaître que ses prédictions dépendent 
principalement des coefficients de transfert de l’hydrogène (réactif limitant) et du coefficient 
d’échange thermique à la paroi (cf. tableau 1.2).  
Paramètre Profils de concentration Profils de température 
kLa + + + + + + + + + 
(kLS)H2 + + + + + + + 
(kLS)hydrocarbures - - 
hw + + + + + + + 
 
Tableau 1.2 – Sensibilité du modèle aux paramètres de transfert. 
 
1.2.1.6 Traitement numérique 
Le modèle proposé conduit à un système d’équations algébriques et différentielles partielles. 
Il a été converti en un système algébro-différentiel ordinaire par la méthode des lignes 
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(approximation des dérivées spatiales selon z et r par des formules aux différences finies), 
puis résolu par la méthode de Gear (logiciel DISCo [Sargousse et coll., 1999]). 
Le modèle I conduisant à une taille très élevée du système à résoudre avec un jacobien qui 
ne comporte que peu d’éléments non nuls, l’opérateur dynamique a été traité comme une 
matrice creuse et calculé analytiquement. L’étude de sensibilité au maillage a conduit à 
utiliser 40 divisions pour le réacteur et 31 pour le catalyseur, le dernier incrément 
comprenant lui-même 50 divisions pour raffiner le maillage près de la surface (du fait de la 
très forte limitation par la diffusion de H2). 
Les échelons de débit sont traduits par un polynôme du 3e degré continu et différentiable 
sur un intervallet (fixé à 10 ou 60 s) de façon à limiter l’impact numérique de ces 
discontinuités. 
 
 
1.2.2 Résultats et discussion 
1.2.2.1 Validation expérimentale 
Pour valider les modèles, une campagne d'expériences sur le pilote à co-courant ascendant 
(de diamètre 2,6 cm et de hauteur 1,5 m) a été entreprise pour différentes gammes de débits 
de gaz et de liquide, d’abord dans un domaine de stabilité thermique du réacteur, puis dans 
des conditions instables de fonctionnement. 
La figure 1.22 place sur le diagramme d’écoulement établi par Stüber (1995) les différents 
essais présentés ici.  
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Figure 1.22 – Diagramme d’écoulement en lit fixe à co-courant ascendant pour le système H2 
– CDT (d’après Stüber, 1995). 
1.2.2.2 Mise en régime 
Profils de concentration dans le grain 
Le modèle transitoire I fournit ainsi à chaque instant le long du lit les profils de 
concentration des réactifs dans les différentes phases, et en particulier dans les pores du 
catalyseur. La figure 1.23 présente des profils de l’hydrogène et du CDT obtenus en sortie 
du réacteur une heure après le démarrage. 
Le profil simulé de concentration de l’hydrogène dans les différentes phases met en évidence 
l’importance des résistances au transfert de matière gaz-liquide et liquide-solide (aux faibles 
vitesses de gaz la concentration en hydrogène à la surface du catalyseur n’excède pas 10 % 
de la solubilité) et l’effet prédominant de la résistance au transfert de matière interne dans 
les pores du catalyseur (la concentration en hydrogène chute très brutalement près de la 
surface du grain). 
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Figure 1.23 – Profils de concentration adimensionnelle à l’échelle du catalyseur 
(concentration normée par la solubilité pour l’hydrogène et par la concentration totale des 
espèces en phase liquide pour le CDT) en sortie de réacteur (uLse = 0,34·10-3 m.s-1, uGse = 0,027 
m.s-1, Te = 50°C,  TMe = 150°C, pH2 = 4 bar). 
 
Le profil de concentration du CDT calculé au bout d’une heure peut paraître surprenant, 
puisque la concentration au centre du grain est supérieure à la concentration en surface. Il 
s’explique par une diffusion lente des réactifs organiques du support inerte (initialement 
rempli de CDT) vers la zone réactionnelle. Par contre lorsque le régime est établi (à la fois 
dans le liquide et les pores du catalyseur), on obtient bien un profil de concentration plat, 
caractéristique de l’absence de limitation par diffusion interne des hydrocarbures. 
 
Profils de concentration dans le réacteur 
La figure 1.24 compare les profils axiaux de concentration calculés par les modèles à ceux 
mesurés expérimentalement à différents instants depuis le démarrage de la réaction.  
Modèles et expériences mettent en évidence la présence d’un minimum transitoire de 
concentration en CDT qui se déplace au cours du temps vers le haut du réacteur pour 
finalement disparaître lorsque le régime est établi (on retrouve alors un profil classique pour 
un écoulement de type piston-dispersion, figure 1.24c). Ce phénomène résulte du couplage 
complexe entre l’hydrodynamique et les conditions initiales imposées au réacteur (au temps 
t = 0, la colonne est remplie de CDT saturé par l’hydrogène à faible température). On peut 
penser que le creusement du profil de concentration en CDT vers la mi-hauteur provient du 
fait que la phase liquide qui sort du réacteur pendant la mise en régime n’a réagi que sur 
une fraction de la hauteur du lit et de plus avec un courant d’hydrogène réduit du fait de sa 
consommation le long du réacteur (conduisant à un transfert externe de matière moindre). 
On montre en effet que le profil axial d’hydrogène en phase liquide se creuse très 
rapidement (en moins de 5 minutes, ordre de grandeur du temps de mise en régime 
thermique), imposant un profil décroissant de vitesse de réaction. Il en résulte alors une 
concentration plus élevée en CDT vers le haut du réacteur, tant que le liquide n’a pas été 
complètement renouvelé par le flux convectif. 
Le temps de diffusion des hydrocarbures semble surestimé par le modèle I, puisqu’il décrit 
moins bien les profils transitoires ainsi obtenus. Par contre, en régime établi (figure 1.24c), 
les résultats des simulations sont similaires quel que soit le modèle utilisé, loi cinétique 
intrinsèque associée à une description de la diffusion interne (modèle I) ou loi cinétique 
apparente (modèle II). 
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Figure 1.24 – Profils de concentration dans le réacteur : (a) t = 12 min, (b)  t = 24 min, (c) 
régime établi (uLse = 0,34·10-3 m.s-1, uGse = 0,027 m.s-1, pH2 = 4 bar, Te = 50°C, TMe = 150°C). 
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1.2.2.3 Réponse à un échelon de débit 
Le modèle transitoire II a ensuite été modifié pour prédire la réponse du système lorsqu’on 
impose de brutales variations de débit de gaz ou de liquide (pouvant aller jusqu’à 100 %) à 
l’entrée du réacteur.  
La figure 1.25 présente une réponse typique du système à un échelon positif du débit de 
gaz. Le temps de mise en régime des concentrations est de l'ordre de grandeur du temps de 
séjour total du liquide (25 minutes en tenant compte de la porosité des billes), alors que la 
stabilisation des températures est beaucoup plus rapide (à peine 10 minutes). 
Une augmentation du débit de gaz améliore la conversion du CDT en accélérant les 
transferts de matière gaz-liquide et liquide-solide. Par ailleurs, elle s’accompagne d’une 
dégradation du transfert de chaleur en paroi (en régime pulsé, hW est une fonction 
décroissante de la vitesse de gaz), ce qui conduit à une élévation de la température du 
réacteur. 
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Figure 1.25 – Evolution (a) des concentrations à z = 1,065 m et (b) de la température du 
liquide à z = 0,915 m lors d’un échelon croissant du débit de gaz (uLse = 0,55·10-3 m.s-1, uGse 
passe de 0,040 à 0,058 m.s-1 à t =120 min, pH2 = 4 bar, Te = 50°C, TMe = 150°C). 
1.2.2.4 Emballement thermique 
A débit élevé de liquide, des augmentations successives du débit de gaz à partir d’un régime 
établi conduisent expérimentalement à l’emballement du réacteur. Cette augmentation de la 
vitesse d’hydrogène conduit en effet à une amélioration de la vitesse globale de réaction par 
accélération des transferts de matière et montée en température, due à la dégradation du 
transfert de chaleur lorsque le régime passe de pulsé à brouillard. 
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Si le modèle prédit bien des élévations successives de température à l’entrée du réacteur, 
ses prévisions sont bien en deçà du gradient observé expérimentalement lors du second 
échelon de débit qui conduit à l’emballement réel (non prédit par le modèle). Parmi les 
hypothèses avancées, il est certain qu’il faut surtout chercher une discontinuité du transfert 
de matière liée au changement de régime : le passage en régime de brouillard doit en effet 
conduire à un transfert gaz-liquide très supérieur et facilite l’assèchement du catalyseur et 
l’apparition de points chauds qui s’ensuit. A titre d’illustration, la figure 1.26 montre 
également les résultats d’une simulation pour laquelle les coefficients de transfert de 
matière externe (kLa et kLS) ont été artificiellement multipliés par un facteur 2 lors du second 
échelon de débit : les gradients de température ainsi obtenus sont bien plus importants que 
lors de la simulation précédente, mais toujours plus limités que dans l’expérience. 
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Figure 1.26 – Evolution de la température à z = 0,465 m suite à deux échelons croissants du 
débit de gaz (uLse = 0,97·10-3 m.s-1, uGse passe de 0,130 à 0,162 puis à 0,221 m.s-1 à t =120 
min, pH2 = 4 bar, Te = 50°C, TMe = 150°C). 
 
La sous-estimation des effets thermiques lors de l’emballement du réacteur mérite d’être 
soulignée, car elle pose des problèmes importants de sécurité. Notons enfin que le modèle 
unidimensionnel, à température uniforme sur une section droite, doit être utilisé avec 
beaucoup de prudence à la limite de stabilité du réacteur, dans le cas de points chauds et 
d’assèchement du catalyseur : une description plus locale est alors sans doute nécessaire. 
 
Les résultats de ces modèles sont décrits dans Julcour et coll., Chem. Eng. Sci., 54 (13-14), 
2391-2400 (1999b), Delmas et Julcour, Bull. Union Phys., 821 (94), 277-285 (2000) et Julcour 
et coll., Chem. Eng. Process., 41 (4), 311-320 (2002). 
 
 
1.2.3 Perspectives 
Le modèle dynamique pourrait par contre être facilement étendu pour traiter les cas 
suivants : 
- prédire le comportement du réacteur vis-à-vis de conditions périodiques d’alimentation. 
Ce type de fonctionnement a été plus particulièrement exploité en réacteur à lit 
ruisselant, notamment en utilisant une modulation du débit de liquide pour profiter sur 
de courts instants d’un mouillage partiel du catalyseur tout en évitant l’emballement 
thermique [Gabarain et coll., 1997 ; Silveston et Hanika, 2002 ; Boelhouwer et coll., 
2002 ; Dietrich et coll., 2005]. On étudierait plutôt ici les effets d’une modulation du 
débit de gaz ou de sa composition (mélange hydrogène / azote) sur la sélectivité et 
l’élévation de température ; 
- simuler les effets d’un solvant volatil sur ces paramètres. 
Il s’agirait ainsi d’approfondir les performances que l’on peut attendre de ce type de 
réacteur. A noter qu’une première optimisation avait été effectuée par Stüber et Delmas 
(2003), basée sur un fractionnement du lit en six étages travaillant à pression partielle 
d’hydrogène décroissante et température croissante. 
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Epilogue : du lit fixe vers le réacteur monolithe 
 
Les paragraphes précédents ont montré les limites d’utilisation des réacteurs à lit fixe 
triphasiques pour des réactions sélectives et exothermiques. Le réacteur traditionnel à lit 
ruisselant souffre de problèmes de ségrégation des phases et d’une faible évacuation de 
chaleur liée à une phase gaz continue aux débits modérés de liquide. Si le réacteur à co-
courant ascendant permet d’étendre la plage des conditions accessibles sans emballement 
thermique, il reste peu utilisé à l’échelle industrielle du fait de la difficulté de maintenir le 
catalyseur tassé en limitant son attrition et de pertes de charge plus élevées. 
Des possibilités d’intensification de ces réacteurs existent (utilisant notamment un 
fonctionnement périodique), mais elles n’ont pas apporté jusqu’à présent d’améliorations 
significatives des performances (la plupart inférieures à 50%) en comparaison de 
l’investissement requis ou de la complexité de pilotage résultante (avec une augmentation de 
la température pouvant atteindre plusieurs dizaines de degrés durant les phases sans 
liquide) [Liu et coll., 2008]. 
Ces difficultés ont conduit plusieurs équipes de recherche à se tourner vers des réacteurs 
structurés qui offrent une plus grande flexibilité, liée notamment au découplage intrinsèque 
des échelles de diffusion-réaction de celles associées à l’écoulement et au transfert externe, 
et à un rapport surface sur volume élevé de la structure [Duduković et coll., 2002 ; Kreutzer 
et coll., 2006 ; De Bellefon et coll., 2010]. Dans le cadre du projet ANR HYDROMORE (2012-
2016) porté par le professeur Anne-Marie Billet et d’une thèse démarrée en février 2014 
(financée par la société TOTAL) dont je suis co-directrice, nous allons étudier les 
potentialités de réacteurs-échangeurs de type monolithe pour des hydrogénations, totales 
ou sélectives. Cette nouvelle thématique et la méthodologie proposée pour l’aborder sont 
détaillées dans mes perspectives de recherche, à la fin de ce manuscrit. 
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CHAPITRE II - PROCEDES POLYPHASIQUES POUR LA CATALYSE 
HOMOGENE 
 
 
Ce chapitre présente différentes stratégies d’hétérogénéisation des complexes de 
coordination utilisés en catalyse homogène, avec pour objectif la séparation aisée du 
catalyseur et la réduction de solvants. 
Les catalyseurs homogènes connaissent un gros succès industriel, en particulier en chimie 
fine, grâce à une activité et une sélectivité élevées (en particulier stéréosélectivité). 
L’hydroformylation ou procédé « oxo » est l’un des principaux procédés utilisant la catalyse 
homogène pour la synthèse d’aldéhydes / alcools à partir d’oléfines et de gaz de synthèse 
(syngaz). Il fournit actuellement près de 10 millions de tonnes de produits par an [Obrecht 
et coll., 2013]. 
Par définition les réactions de catalyse homogène utilisent un catalyseur en solution. Le 
milieu utilisé pour la dissolution du catalyseur et des réactifs revêt une grande importance 
dans le comportement global du système catalytique. Bien que certaines réactions aient lieu 
dans le réactif lui-même, la plupart des réactions de catalyse homogène font appel à un 
solvant. L’utilisation de ces solvants – souvent néfastes pour l’environnement – constitue 
l’un des inconvénients majeurs de ces procédés, car ils sont utilisés en grand volume et ils 
sont généralement fortement volatils et donc difficiles à contenir.  
Un des enjeux majeurs de la catalyse homogène réside également dans la récupération et le 
recyclage du catalyseur, le plus souvent onéreux, en particulier lorsqu’il associe un métal 
noble (rhodium, platine, ruthénium, …) et un ligand spécialement conçu pour le stabiliser et 
lui conférer sa (stéréo)sélectivité. C'est pourquoi le concept d'opérer en un système à deux 
(voire trois) phases a été introduit il y a plus de 30 ans [Kuntz, 1976], le procédé 
Ruhrchemie/Rhône Poulenc (1984) en constituant la réalisation industrielle la plus 
remarquable. Il repose sur l’utilisation de ligands hydrosolubles (notamment la 
triphénylphosphine trisulfonée ou TPPTS) permettant de réaliser la réaction 
d’hydroformylation en phase aqueuse, dans laquelle viennent se solubiliser le propène et le 
syngaz. La phase catalytique est ensuite séparée (pratiquement sans perte de rhodium) par 
simple décantation de la phase organique renfermant les produits. Cependant ce procédé 
exclut jusqu’à maintenant les -oléfines à longues chaînes ( C5), leur très faible solubilité 
dans l’eau conduisant à des vitesses de réaction bien trop faibles. Dès lors, différents 
concepts ont été développés pour étendre la catalyse biphasique aqueuse aux oléfines 
supérieures. Les revues de Cornils (1999), Reek et coll. (2002), Cole-Hamilton (2003) et 
Obrecht et coll. (2013) en dressent une liste exhaustive ; on peut ainsi citer : 
- L’addition de co-solvants, notamment des alcools légers qui améliorent 
significativement le partage du substrat vers la phase aqueuse [Hablot et coll., 1992]. 
Les conditions de pH doivent être alors ajustées pour limiter les réactions parasites 
entre l’alcool et les aldéhydes (conduisant aux aldols et acétals). Ces co-solvants 
permettent d’obtenir des rendements quantitatifs, mais entraînent une chute de la 
sélectivité vers l’aldéhyde linéaire [Monteil et coll., 1994]. Par ailleurs, les aldéhydes 
formés peuvent engendrer un transfert non négligeable du co-solvant vers la phase 
organique, et la perte inévitable de catalyseur [Purwanto et Delmas, 1995]. L’addition 
de polyéthylène glycol à courte chaîne (400-1000 g.mol-1) a des effets similaires à 
ceux des alcools, mais semble limiter la perte de métal [Kohlpaintner et coll., 2001]. 
- L’utilisation d’agents de transfert de phase, tels que les β-cyclodextrines (modifiées) et 
plus récemment les charbons actifs. Le caractère amphiphile des cyclodextrines leur 
permet de solubiliser dans l’eau des molécules hydrophobes par formation de 
complexes d’inclusion et ainsi d’obtenir une conversion élevée des alcènes jusqu’à 
C14 [Monflier et coll., 1995a et b ; Hapiot et coll., 2011 ; Ferreira et coll., 2012]. 
Cependant les β-cyclodextrines forment aussi des complexes avec le ligand du métal, 
réduisant la sélectivité de la réaction [Mathivet et coll., 2001]. L’utilisation de α-
cyclodextrines modifiées permet d’éviter ces interactions, mais un empoisonnement 
du système catalytique a pu être observé au cours de la réaction [Leclercq et coll., 
2005]. Un effet promoteur significatif a pu être aussi obtenu par addition de faibles 
quantités d’un charbon actif (CA) mésoporeux et faiblement fonctionnalisé en 
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surface, même pour des substrats aussi hydrophobes que les esters méthyliques 
d’acides gras. Le mécanisme proposé correspond à l’adsorption du substrat et du 
catalyseur dans les pores du CA qui jouent alors le rôle de nanoréacteurs [Boulanger 
et coll., 2012]. On peut y voir des similitudes avec l’effet « navette » qui expliquait le 
rôle du CA dans l’accélération des vitesses d’absorption de gaz dans l’eau [Kars et 
coll., 1979 : Vinke et coll., 1993 ; Beenackers et Van Swaaij, 1993], le solide poreux 
et peu polaire jouant dans les deux cas le rôle de vecteur des substrats au sein de la 
phase aqueuse. 
- L’utilisation de tensio-actifs pour former des solutions micellaires : au-delà d’une 
concentration critique (CMC) les tensio-actifs s’organisent pour former des micelles 
dans l’eau, leur noyau hydrophobe constituant un microenvironnement favorable 
pour la solubilisation du substrat et pour la réaction. Il est à noter que seuls les 
surfactants cationiques permettent d’augmenter de façon significative les vitesses de 
réaction du fait de l’attraction électrostatique entre les groupements sulfonés de la 
TPTTS et la micelle [Chen et coll., 1999]. Cependant l’effet des surfactants sur la 
sélectivité n’est pas clair [Obrecht et coll., 2013]. Surtout, ils conduisent souvent à la 
formation d’une émulsion stable qui gêne le recyclage de la phase catalytique. 
- La modification du ligand, soit de façon à ce que la catalyse s’opère à l’interface : 
mélange de TPPTS et TPP [Chaudhari et coll., 1995], ligands incorporant des 
cyclodextrines [Reetz et Waldvogel, 1997 ; Sueur et coll., 2005],  ligands amphiphiles 
moléculaires [Fell et Papadogianakis, 1991] ou macromoléculaires [Nuyken et coll., 
2002 ; Liu et coll., 2003] ; soit de façon à créer un complexe catalytique dont le 
partage entre phase aqueuse et phase organique varie selon la température [Jin et 
coll., 1997 ; Wen et coll., 2005], le pH [Buhling et coll., 1997] ou la présence de CO2 
[Desset et Cole-Hamilton, 2009] permettant ainsi de réaliser la réaction en phase 
organique et de récupérer ensuite le catalyseur en phase aqueuse. Bien que des 
vitesses de réaction élevées ont pu être obtenues avec ces catalyseurs, une perte de 
métal trop importante, une désactivation progressive ou encore une faible sélectivité 
ont limité pour l’instant leur application. 
- L’immobilisation de la phase aqueuse sur un support  ou SAPC pour « Supported 
Aqueous Phase Catalysis » [Arhancet et coll., 1989] : une fine pellicule d’eau 
contenant le catalyseur hydrosoluble est adsorbée sur un solide poreux et hydrophile 
(silice ou apatite par exemple). La grande surface spécifique du support permet 
d’améliorer la surface d’échange liquide-liquide par rapport à celle obtenue par 
émulsion et la réaction peut pratiquement avoir lieu à l’interface. Cependant les 
rendements se révèlent sensibles au degré d’hydratation du support [Kalk et coll., 
1998 ; Jáuregui-Haza et coll., 2001]. 
D’autres voies de recherche se sont tournées vers l’immobilisation du catalyseur sur un 
support solide inorganique [Sandee et coll., 2001] ou un polymère solubilisé [Hartley et coll., 
1982 ; Ropartz et coll., 2000] permettant sa récupération par filtration ou séparation 
membranaire, ou vers l’utilisation de nouveaux solvants en catalyse biphasique ou à phase 
liquide supportée : principalement solvants fluorés [Horvath et coll., 1998 ; Foster et coll., 
2002 ; Hope et coll., 2006] et liquides ioniques [Chauvin et coll., 1996 ; Brasse et coll., 
2000 ; Mehnert et coll., 2002 ; Wasserscheid, 2007 ; Haumann et Riisager, 2008]. 
 
 
Le LGC possède depuis une vingtaine d’année une expertise dans le domaine de la catalyse 
biphasique aqueuse, avec l’étude de systèmes variés (utilisation de co-solvants, catalyse 
interfaciale, catalyse micellaire, SAPC, ...). 
Dans le cadre de projets de collaboration avec des équipes de chimie de coordination et de 
chimie des polymères, j’ai élargi ces recherches à d’autres procédés polyphasiques : catalyse 
biphasique et à phase liquide supportée utilisant les liquides ioniques et catalyse 
biphasique aqueuse utilisant des ligands polymères amphiphiles. 
L’objectif de ces travaux est d’atteindre une formulation cinétique, faisant intervenir la 
concentration des réactifs dans la phase catalytique, et donc les équilibres entre phases. De 
même les transferts interfaciaux sont caractérisés hors réaction avant de passer au 
couplage avec la catalyse.  
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Ces recherches ont été conduites au cours de 2 thèses (Amit Sharma, 2009 ; Andrés Cardozo, 
2012) et d’1 contrat post-doctoral (Andrés Cardozo, 2013). Elles s’inscrivent dans le cadre 
de 2 programmes collaboratifs :  
- projet franco-indien CEFIPRA (août 2005 – avril 2009) en collaboration avec le NCL Pune, qui 
étudiait la cinétique de réactions d’hydroformylation en liquide ionique, 
- projet ANR BIPHASNANOCAT (novembre 2011 – novembre 2015) en collaboration avec le 
LCC Toulouse et le C2P2 Lyon, dans lequel sont évaluées les performances de nouveaux 
objets catalytiques polymériques pour la catalyse biphasique aqueuse. 
Ce travail s’est concrétisé à ce jour par 7 communications dans des congrès internationaux 
(ISHC 16, ISCRE 21, EuCOMC 2011, 242nd ACS meeting, ISHC 18, Warwick 2012 Polymers, 
ISHHC 16) et 5 publications dans des revues internationales à comité de lecture. 
 
Les études concernent l’hydroformylation d’une -oléfine modèle, l’oct-1-ène, dont la 
réaction s’écrit : 
           
 
(2.1) 
    
 
Le produit recherché est le n-nonanal et l’un des paramètres clés de la réaction s’exprime 
selon le rapport de rendements entre aldéhyde linéaire et aldéhydes ramifiés (abrégé en l/r 
ou n/i ou encore l/b en anglais). L’autre grandeur couramment utilisée est la fréquence de 
rotation (ou TOF de l’anglais TurnOver Frequency) qui correspond au nombre de moles de 
substrat converties par atome de métal actif (ici le rhodium) et unité de temps. 
Les différents systèmes étudiés seront donc évalués à partir de ces critères ou de leurs 
équivalents. 
 
Le tableau 2.1 issu de la revue de Cole-Hamilton (2003) compare ainsi les performances des 
systèmes catalytiques hétérogénéisés cités ci-dessus vis-à-vis des systèmes homogènes 
traditionnels et en indique les principaux défauts, liés à de faibles performances (activité 
et/ou sélectivité), à une perte importante de catalyseur et/ou à des coûts opératoires élevés. 
Parmi les procédés présentant les fréquences de rotation les plus élevées, on peut retenir les 
dendrimères, les systèmes biphasiques avec solvant fluoré et les systèmes à phase liquide 
ionique supportée. La sélectivité est essentiellement liée au ligand choisi, les plus sélectifs 
(1) et (12) correspondant à des diphosphines (type xantphos).  
 
 
 
Tableau 2.1 – Performances des systèmes catalytiques utilisés pour l’hydroformylation de 
l’oct-1-ène catalysée par le rhodium [Cole-Hamilton, 2003] (homo = homogène, nr = non 
indiqué, n/a = non applicable ; R = vitesse faible ; P = pression élevée ; S = faible sélectivité 
vers l’aldéhyde linéaire ; L = perte de catalyseur élevée ; U = pas d’essai de séparation par 
ultrafiltration ; E = ligand et/ou solvant onéreux).  
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2.1 Catalyse en liquide ionique 
 
2.1.1 Contexte 
Du fait des limitations de la chimie dans l’eau, la recherche de nouveaux solvants constitue 
un enjeu majeur de la catalyse homogène. Dans les années 1990 est apparue une nouvelle 
classe de solvants, les liquides ioniques non aqueux, qui a suscité depuis un intérêt sans 
précédent pour des applications variées. On cite souvent la croissance exponentielle des 
publications sur les liquides ioniques, passant de moins 50 par an en 1995 pour atteindre 
500 par an en 2002 et finalement plus de 3000 en 2012 (source : ISI web of knowledge). 
Les liquides ioniques sont des sels qui ont la particularité d'être liquides à température 
ambiante ou à température de réaction (autour de 100°C). Ils sont en général constitués 
d'un cation organique et d'un anion organique ou inorganique. Les cations les plus 
fréquemment rencontrés sont les N,N-dialkylimidazoliums, les alkylpyridiniums, les 
alkylammoniums et les alkylphosphoniums. On trouve une plus grande diversité dans leurs 
anions : de type halogénure, acétate, trifluoroacétate, triflate, bistrifilimide, alkylsulfate, 
sulfonate, tetrafluoroborate,  hexafluorophosphate, ... 
Les liquides ioniques ont des propriétés uniques, qui font d’eux des solvants idéaux en 
catalyse homogène ou biphasique : 
- ce sont de bons solvants pour un grand nombre de produits organiques et 
inorganiques ; 
- ils sont fortement polaires par nature, mais ils peuvent être aussi faiblement 
coordinants, prévenant la désactivation du catalyseur ; 
- leurs propriétés physico-chimiques peuvent être ajustées en modifiant la nature de 
l’anion ou du cation qui les constituent, si bien qu’il est possible d’optimiser le solvant 
ionique pour une application spécifique ; 
- ils sont immiscibles avec divers solvants organiques et offrent une alternative à 
l’eau dans les systèmes biphasiques ; 
- des liquides ioniques hydrophobes peuvent être aussi utilisés comme seconde 
phase en association avec l’eau dans les systèmes biphasiques ; 
- les liquides ioniques possèdent une faible tension de vapeur, et sont, de ce fait, 
qualifiés de « solvants verts » (qualificatif à nuancer cependant de par les réactifs et solvants 
utilisés pour leur synthèse et leurs éventuels produits de dégradation). 
 
A l’échelle du laboratoire, les liquides ioniques (LI) ont été utilisés avec succès comme 
solvants pour des réactions telles que les hydrogénations, hydroformylations, alkylations de 
Friedel-Craft, oligomérisations, ... On compte aussi plusieurs réalisations industrielles, les 
plus connues étant le procédé DIFASOL (IFP) de dimérisation d’oléfines légères qui opère en 
milieu biphasique (1999) et le procédé BASIL (BASF) pour la synthèse 
d’alkoxyphénylphosphines (2002) dans lequel le HCl formé est capté par le méthylimidazole 
sous la forme d’un liquide ionique insoluble avec le milieu réactionnel.  
 
De nombreuses revues détaillent les différentes applications catalytiques de ces milieux 
[Chauvin et Olivier-Bourbigou, 1995 ; Welton, 1999 ; Wasserscheid et Keim, 2000 ; Sheldon, 
2001 ; Olivier-Bourbigou et Magna, 2002 ; Dupont et coll., 2002 ; Wasserscheid et Welton, 
2003 ; Wilkes, 2004 ; Pârvulescu et Hardacre, 2007 ; Haumann et Riisager, 2008 ; Zhang et 
coll., 2011].  
L’étude de Chauvin et coll. (1996) sur l'hydroformylation du pent-1-ène catalysée par des 
complexes de rhodium et TPP ou TPPMS dissous dans [Bmim][PF6] a été pionnière dans 
l’application des LI à la catalyse biphasique, mais elle a donné des résultats mitigés. 
L’application de nouveaux ligands a par la suite permis d’obtenir d’excellents résultats en 
termes d'activité, sélectivité et stabilité du catalyseur. Brasse et coll. (2000) ont ainsi réalisé 
l’hydroformylation de l’oct-1-ène catalysée par un complexe du rhodium solubilisé dans 
[Bmim][PF6] en employant un ligand phosphine fonctionnalisé par un groupement 
cationique : les auteurs ont obtenu une activité remarquable (TOF jusqu’à 810 h–1), une 
sélectivité élevée vis à vis de l’aldéhyde linéaire (rapport l/r jusqu’à 16,2) et n’ont détecté 
aucune perte significative de catalyseur. Bronger et coll. (2004) ont utilisé un ligand 
dicationique diphosphine pour ce même système réactionnel, qui a permis d’améliorer 
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encore la sélectivité avec un rapport l/r proche de 50, pour une valeur de TOF supérieure à 
300 h-1 et une perte de rhodium inférieure à 0,07%.  
 
2.1.2 Choix du système catalytique 
Partant des résultats prometteurs cités au-dessus, [Bmim][PF6] a été naturellement choisi 
comme solvant de l’étude qui s’intéressait aux aspects de génie de la réaction. Ce LI a été 
fourni par la société Solvionic avec une pureté de 99% : les analyses effectuées au LGC ont 
montré une teneur moyenne en eau de 0,03% (Karl Fisher) et une perte en masse à 150°C 
de 0,15% (ATG), la principale impureté identifiée par GC-MS étant le bromobutane utilisé 
pour sa synthèse. Les mesures d’équilibre ont révélé que ce LI se décompose lentement en 
contact avec le n-nonanal, libérant du HF. Malgré tout, au cours de l’étude, aucun produit 
de dégradation n’a été détecté dans la phase organique après réaction.  
Rh(CO)2(acac) a été utilisé comme précurseur catalytique et deux ligands traditionnels 
montrant une bonne rétention en phase LI ont été retenus : la TPPTS pour la plupart des 
essais et le sulfoxantphos (voir figure 2.4), tous deux étant synthétisés au NCL, notre 
partenaire dans le cadre du projet CEFIPRA. 
L’étude cinétique a été menée d’abord en milieu biphasique, puis avec la phase liquide 
ionique catalytique supportée sur silice.  
D’autres LI ont été synthétisés et étudiés au NCL – [Bmim][BF4], [BuPy][BF4], [Bmim][lactate] 
et [BuPy][lactate] – les deux derniers ne contenant pas d’ion halogénure et donc 
potentiellement moins agressifs, mais c’est [BuPy][BF4] qui a été utilisé pour une étude de la 
réaction en milieu biphasique avec le sulfoxantphos comme ligand. 
 
2.1.3 Propriétés thermodynamiques 
La formulation cinétique formelle faisant intervenir la concentration des réactifs dans la 
phase catalytique, les équilibres gaz-liquide et liquide-liquide ont été mesurés.  
Une dizaine d’articles référencent les solubilités de H2 et CO dans différents LI, mais les 
valeurs apparaissent disparates selon la méthode de mesure adoptée avec jusqu’à 200% 
d’écart. Par ailleurs, elles se révèlent sensibles aux impuretés présentes [Berthod et Carda-
Broch, 2004 ; Jacquemin et coll., 2006] et devaient donc être réévaluées pour les solvants 
de l’étude. La méthode de mesure qui a été choisie ici est basée sur l'absorption dynamique 
du gaz à température et pression données. Elle a été mise œuvre directement dans le 
réacteur d'hydroformylation (de volume préalablement étalonné), donnant aussi accès à la 
cinétique de transfert gaz-liquide (cf. 2.1.4). La mesure de la variation de la pression du ciel 
gazeux permet ainsi d’obtenir la quantité de gaz dissous en équilibre avec la pression finale. 
Un capteur de pression de haute précision a été utilisé pour assurer l'exactitude de la 
mesure, avec une erreur estimée à moins de 5%. La solubilité des gaz a été ainsi mesurée 
dans [Bmim][PF6] et [BuPy][BF4] dans la plage de pressions et de températures utilisée en 
réaction. Elle suit la loi de Henry dans la gamme de pression étudiée (jusqu’à 25 bar) et les 
valeurs des constantes correspondantes (He) sont reportées dans le tableau 2.2 à différentes 
températures. 
 
Solvant T (°C) He, bar.m3.kmol-1 
         H2                      CO 
[Bmim][PF6] 20 
50 
100 
898 
816 
869 
449 
558 
663 
[BuPy][BF4] 60 
80 
100 
470 
507 
724 
419 
455 
487 
Tableau 2.2 – Valeurs des constantes de Henry (He) de H2 et CO dans [Bmim][PF6] et 
[BuPy][BF4]. 
 
A partir de ces valeurs, l’enthalpie de solvatation de l’hydrogène dans [Bmim][PF6] a été 
estimée à 3,0 kJ.mol-1 entre 20°C et 50°C et à -0,6 kJ.mol-1 entre 50°C et 100°C, tandis que 
pour le monoxyde de carbone une valeur constante de -3.8 kJ.mol-1 a été obtenue sur toute 
la plage de températures.  
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Pour [BuPy][BF4], on a retrouvé des valeurs de He du même ordre de grandeur que celles 
mesurées dans [Bmim][PF6], mais inférieures, ce qui en fait donc un meilleur solvant. On 
observe pour ce LI une diminution des solubilités de CO et de H2 avec la température. 
Cependant, comme précédemment, il n’y a pas une loi unique de variation de la constante 
de Henry de H2 dans la gamme de température considérée.  
Comparées aux valeurs obtenues dans des solvants traditionnels, les solubilités de CO et de 
H2 dans [Bmim][BF6] sont environ 3 fois plus faibles que dans le décane, mais 2 fois plus 
élevées que dans l’eau. 
 
Pour déterminer les équilibres liquide-liquide, bien moins connus, les techniques classiques 
de chromatographie directe et de spectroscopie ne s’avèrent pas adaptées à ces milieux. Par 
ailleurs, une difficulté supplémentaire est liée à la température à laquelle ces équilibres 
doivent être mesurés (jusqu’à 100°C). Une méthode analytique spécifique a donc été mise au 
point en collaboration avec le CRAO Toulouse : elle repose sur une extraction multiple 
d'espace de tête (MHS) associée à une analyse chromatographique en phase gazeuse (GC-
MS). Dans cette méthode, le flacon contenant l’échantillon liquide est placé dans un four et 
une partie aliquote de la phase vapeur ainsi générée est injectée dans la colonne de 
chromatographie à intervalles de temps réguliers. Entre chaque injection, le flacon est purgé 
par de l’hélium pour pouvoir provoquer une réextraction significative des solutés volatils 
vers la phase gazeuse. On obtient ainsi, au cours des extractions successives, une 
diminution des aires des pics de soluté correspondant à une progression géométrique. On 
peut alors déterminer cette progression après 3-4 extractions seulement, puis après 
calibration externe remonter aux teneurs initiales en solutés de l’échantillon. 
Les mesures de solubilité de l’oct-1-ène et du n-nonanal effectuées dans [Bmim][PF6] par 
MHS/GC-MS ont pu être validées par comparaison à des analyses globales de 
thermogravimétrie, la volatilité du liquide ionique étant négligeable.  
Ces résultats sont comparés dans le tableau 2.3. Ils montrent que le nonanal est plus 
soluble que l’octène, mais surtout que ce dernier est bien plus soluble dans le liquide 
ionique (1,6% mol à 25°C) que dans l’eau (5·10-5 % mol à 25°C [Shaw et Maczynski, 2005]), 
ce qui confirme les potentialités de ce type de solvants en catalyse biphasique. Les écarts 
entre les deux méthodes sont un peu plus élevés pour le nonanal, ce qui pourrait s’expliquer 
par des interactions spécifiques entre ce composé et le liquide ionique [Sieffert et Wipff, 
2007]. 
 
Système (substrat/solvant) T (°C) ATG (% mass) MHS/GC-MS (% mass) 
oct-1-ène / [Bmim][PF6] 
 
25 
50 
80 
0,6 ± 0,05 
0,52 
0,85 ± 0,2 
0,64 
0,59 ± 0,002 
0,86 ± 0,15 
n-nonanal / [Bmim][PF6] 25 
50 
80 
11,6 ± 0,5 
10,5 
11,3 ± 0,3 
15,5 ± 0,2 
15,3 ± 0,9 
12,9 ± 0,3 
Tableau 2.3 – Solubilités de l’oct-1-ène et du n-nonanal dans [Bmim][PF6]. 
Les mesures par MHS/GC-MS ont ensuite permis de déterminer les coefficients de partage 
des espèces d’intérêt entre la phase organique, contenant principalement du décane, et la 
phase LI au cours de la réaction, et ce à partir de mélanges correspondant à différents taux 
de conversion de l’oct-1-ène. Le décane a été en effet choisi comme solvant de façon à 
étudier l’effet de la concentration d’oct-1-ène sur la cinétique. 
On a pu montrer qu’en raison de sa très faible solubilité dans [Bmim][PF6], la présence de 
décane dans la phase organique ne modifie pas le coefficient de partage de l'oct-1-ène ou du 
n-nonanal dans la phase LI. Par contre, lorsque le mélange organique est enrichi en n-
nonanal, le coefficient de partage de l’oct-1-ène dans la phase LI semble quelque peu 
amélioré. On a enfin mesuré par thermogravimétrie la solubilité de ces composés dans 
[BuPy][BF4] à différentes températures : à 80°C la solubilité de l’oct-1-ène est de 0,36% et 
celle du n-nonanal de 4,2%, donc des valeurs 2 à 3 fois plus faibles que dans [Bmim][PF6]. 
 
2.1.4 Coefficients de transfert gaz-liquide 
La réaction d’hydroformylation nécessite la solubilisation des espèces gazeuses et du 
substrat liquide dans la phase catalytique. En deçà d’une certaine vitesse d’agitation, la 
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vitesse globale de réaction va être ainsi affectée par la vitesse de transport de ces espèces de 
leur phase originelle vers la phase où s’effectue la réaction. On suppose généralement que le 
transfert liquide-liquide est bien plus rapide que le transfert gaz-liquide, la taille des gouttes 
dans l’émulsion étant beaucoup plus faible que celle des bulles, variant de quelques 
microns à quelques dizaines de microns contre plusieurs millimètres pour les bulles 
[Dumont et Delmas, 2003]. C’est donc à ce dernier transfert que nous nous sommes 
intéressés, en commençant par le système gaz-liquide ionique avant d’aborder l’émulsion 
avec la phase organique. Le transfert gaz-liquide est caractérisé par le coefficient 
volumétrique de transfert kLa qui représente le rapport du flux volumétrique du soluté par le 
gradient de concentration entre l’interface et le cœur de la phase liquide. La méthode de 
mesure de ce coefficient est identique à celle qui est décrite plus haut pour déterminer la 
solubilité des gaz, mais c’est la dynamique de la courbe d’évolution de la pression du ciel 
gazeux lors de l’absorption qui est ici analysée. Plus précisément, on utilise la portion de 
courbe (comprise entre 20 et 70% de la variation de pression) qui correspond à la loi 
théorique de type exponentiel.  
Les mesures ont été réalisées pour CO et H2 dans [Bmim][PF6] à différentes vitesses 
d’agitation et températures (de 20°C à 100°C). Elles montrent un effet très important de la 
température en raison d’une forte variation de la viscosité du LI, divisée par 10 entre 20°C et 
80°C. Le transfert est aussi meilleur pour H2 que pour CO car ce gaz présente une diffusivité 
plus élevée dans le liquide ionique (estimée à partir de la corrélation de Morgan et coll., 
2005). 
A partir de ces valeurs, des corrélations de type ShGL  Restb · (Frst – Frst,cr)c · ScL0,5 et  ShGL  
(Rest – Rest,cr)b’ · Frstc’ · ScL0,5 ont été pu être régressées, Frst,cr et Rest,cr correspondant 
respectivement aux valeurs des nombres de Froude et de Reynolds à la vitesse critique 
d’auto-aspiration. Ces modèles représentent les valeurs expérimentales avec moins de 20% 
d’erreur. 
Pour le système [Bmim][PF6]–décane, le coefficient global de transfert gaz-émulsion (mesuré 
à partir de la phase gaz) augmente avec la fraction de décane du fait de la diminution de la 
viscosité moyenne, et ce de façon marquée autour de l’inversion de phase. Entre les 
extrêmes (LI vs. décane), les  valeurs de kLa mesurées à 100°C varient en moyenne dans un 
rapport de 1 à 10. 
Ceci implique donc que la réaction doit être mise en œuvre de préférence avec la phase 
catalytique dispersée.  
L’étude de la solubilité des gaz et du transfert gaz-liquide en liquide ionique a été publiée 
dans Sharma et coll., Ind. Eng. Chem. Res., 48 (8), 4075–4082 (2009). 
 
2.1.5 Etude paramétrique de l’hydroformylation en régime chimique et modélisation 
des lois de vitesse 
Deux systèmes catalytiques ont été principalement étudiés dans le cadre du projet 
CEFIPRA : 
- un complexe rhodium/TPPTS en système biphasique [Bmim][PF6]–décane au LGC, 
- un complexe rhodium/sulfoxantphos en système biphasique [BuPy][BF4]–heptane au 
NCL. 
Ils ont été mis en œuvre avec la phase catalytique dispersée, représentant 40% du volume 
liquide. 
Dans les deux cas, les vitesses initiales d’hydroformylation ont été mesurées, soit à partir de 
l’analyse par GC-FID d’échantillons de phase organique prélevés à temps courts ou du suivi 
de la chute de pression dans un ballast de syngaz alimentant le réacteur à pression 
constante (l’hydrogénation de l’octène étant négligeable, les consommations molaires de H2 
et CO sont identiques). On s’est aussi intéressé à la sélectivité de la réaction, représentée 
par le rapport l/r. L’étude paramétrique a concerné la concentration de métal en phase LI (à 
rapport P:Rh constant), la concentration initiale d’oct-1-ène en phase organique, les 
pressions partielles de CO et de H2 et la température.  
2.1.5.1 Système [Bmim][PF6]–décane 
A partir de 1200 tr.min-1, la vitesse initiale d’hydroformylation ne dépend plus de la vitesse 
d’agitation et elle est proportionnelle à la concentration de rhodium (Rh), ce qui signifie qu’il 
n’y a pas de limitation au transfert de matière et que chaque atome de métal est bien 
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accessible et présente la même activité catalytique. Cette vitesse d’agitation permet donc 
d’assurer que la réaction s’effectue en régime chimique. 
Par ailleurs, l’analyse de la phase organique par ICP-AES en fin de réaction montre une 
perte de Rh jusqu’à 1% de la teneur initiale et cette phase organique ne se révèle pas active 
en recyclage (aucun produit formé sous température et pression de syngaz). La réaction 
s’effectue donc uniquement en phase LI. 
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Figure 2.1 – Profils de concentration au cours du temps pour l’hydroformylation de l’oct-1-ène 
catalysée par Rh/TPPTS en système biphasique [Bmim][PF6]-décane.  
Conditions standards : [Rh(CO)2(acac)] = 7,0·10-3 kmol.m-3LI, [TPPTS] = 2,1·10-2 kmol.m-3LI (P:Rh 
= 3:1), [oct-1-ène]0 = 0,97 kmol.m-3org, T = 80°C, pH2 = pCO = 20 bar. Volume total de liquide = 
100·10-6 m3 (LI : phase organique = 40:60 v/v, solvant organique = décane), vitesse 
d’agitation = 1200 tr.min-1.  
 
La figure 2.1 montre l’évolution typique des espèces en phase organique au cours du temps. 
On peut noter durant la première heure une isomérisation importante de l’alcène, avec 
jusqu’à trois isomères formés, qui conduisent en fin de réaction à une teneur élevée en 
aldéhydes ramifiés.  
L’étude paramétrique met en évidence des tendances conformes à celles observées pour les 
systèmes homogènes [Bhanage et coll., 1997 ; Kiss et coll., 1999] ou biphasiques 
aqueux [Purwanto et Delmas, 1995 ; Deshpande et coll., 1996] : augmentation quasi-
linéaire de la vitesse initiale de réaction R0 avec la concentration initiale d’alcène (ordre 
partiel de 0,75 entre 0,32 et 0,97 kmol.m-3 d’oct-1-ène) et effet positif de la pression partielle 
de H2 dans la gamme 5-30 bar selon un ordre de réaction nettement inférieur à 1 (ici 0,46). 
L’évolution de R0 en fonction de la pression partielle de CO est plus complexe et montre un 
maximum, ce qui indique une inhibition à forte pression. Celle-ci est due à la formation de 
complexes acyl-rhodium di- et tri-carbonyles qui sont inactifs pour l’hydroformylation. Ce 
maximum est observé à une pression de CO plus élevée que pour le système biphasique 
aqueux avec co-solvant [Purwanto et Delmas, 1995 ; Deshpande et coll., 1996]  - 15-20 bar 
contre 5 bar - du fait d’une solubilité plus faible du gaz dans le LI. Une énergie d’activation 
de 25,8 kcal.mol-1 a été enfin calculée, qui est du même ordre que celles répertoriées dans la 
littérature. Dans la gamme étudiée, la fréquence de rotation varie entre 15 et 75 h-1 après 1 
h, ce qui est comparable à ce qui a été obtenu en catalyse biphasique aqueuse avec co-
solvant. 
Du point de vue de la sélectivité, on ne note pas d’effet notable des concentrations de 
catalyseur et d’alcène, mais une réduction de la quantité maximale d’octènes internes 
formée lorsqu’on augmente les pressions partielles de H2 et de CO (avant le maximum de 
R0). Le rapport l/r est relativement faible, inférieur à 3, et diminue au cours du temps, avec 
la conversion progressive des isomères de l’oct-1-ène. 
Le mécanisme réactionnel de l’hydroformylation avec le complexe Rh/TTPTS a déjà été 
décrit et différentes lois de vitesse proposées selon l’étape limitante du cycle catalytique 
représenté figure 2.2 [Deshpande et coll., 1996]. D’après l’effet des paramètres observé, les 
lois considérant l’insertion de l’oléfine ou l’addition de H2 au complexe de Rh comme l’étape 
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cinétiquement déterminante ont été considérées. Des modèles empiriques décrivant 
l’influence des paramètres de façon séparée ou conjuguée ont aussi été examinés, soit au 
total une dizaine de lois de vitesse. 
 
 
 
Figure 2.2 – Représentation du cycle catalytique pour l’hydroformylation d’une oléfine 
catalysée par Rh/TPPTS en système biphasique aqueux [Deshpande et coll., 1996]. 
 
A partir des solubilités et coefficients de partage mesurés précédemment, les concentrations 
des différentes espèces en phase liquide ionique ont pu être calculées. 
L’identification des paramètres et la sélection des modèles ont été réalisées à l’aide du 
logiciel Auto2Fit qui permet de tester différentes méthodes numériques pour la régression 
des données. Un critère basé sur la somme des carrés des écarts entre valeurs calculées et 
valeurs expérimentales de R0 a été utilisé à cet effet. Le cas échéant, les modèles ont été 
simplifiés de manière à assurer l’identifiabilité des paramètres tout en assurant la même 
précision de prédiction. A l’issue de la procédure d’optimisation, le modèle suivant a été 
retenu : 
)CCK(
CCCkC
R
LI,COLI,octd
LI,octLI,catLI,COLI,H
3
2
1

         (2.2)
 
avec  k = 4064 ( 1659)1 (m3LI.kmol-1)3.s-1 
et Kd = 2323308 ( 2043443) (m3LI.kmol-1)4 à 80°C
     
 
 
Il est dérivé du modèle mécanistique considérant l’addition de H2 comme étape limitante. 
Même s’il surestime l’effet de la pression de H2 (ordre 1 au lieu d’ordre 0,5), il traduit par 
contre de façon satisfaisante l’effet de la concentration d’oct-1-ène et doit donc être à même 
de représenter l’évolution de la vitesse au cours de la réaction. 
Pour le vérifier, la modélisation des profils de concentration des différentes espèces au cours 
du temps a été réalisée en considérant le schéma réactionnel suivant qui fait intervenir en 
plus de la réaction principale - supposée sélective - l’isomérisation de l’oct-1-ène et la 
formation d’aldéhydes ramifiés (regroupés en une espèce) à partir des isomères : 
)iald(ramifiésaldehydesernesintoctènes
)ioct(ernesintoctènesèneoct
)nnon(nonanaln)oct(èneoct
R
R
R
 
 
 
3
2
1
1
11
      (2.3) 
      
                                                 
1 (intervalle de confiance à 95%) 
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Les mêmes lois de vitesses ont été considérées pour R1 et R3 (avec des constantes 
différentes), tandis que pour R2 on a supposé la vitesse d’isomérisation d’ordre 1 par rapport 
aux concentrations de catalyseur et d’oct-1-ène, mais indépendante des pressions partielles 
de CO et H2. 
Les bilans en phase émulsion s’écrivent alors :  
  LI
org,oct
org
LI
woctLIorg VRR
dt
dC
KVV 21
1











        (2.4) 
LI
org,nnon
org
LI
wnonLIorg VR
dt
dC
KVV 1









                   (2.5) 
  LI
org,ioct
org
LI
woctLIorg VRR
dt
dC
KVV 32 









                 (2.6) 
LI
org,iald
org
LI
wnonLIorg VR
dt
dC
KVV 3









         (2.7) 
Les paramètres des 3 lois de vitesse ont été optimisés à partir des valeurs correspondant 
aux cinétiques initiales en utilisant le logiciel ReactOp Pro. 
La figure 2.3 compare ainsi l’évolution de la concentration en n-nonanal mesurée au cours 
de la réaction à celle prédite par cette modélisation. Un accord satisfaisant a pu être obtenu 
pour différentes conditions opératoires, mais l’étude statistique montre des intervalles de 
confiance très larges pour certains des paramètres identifiés. 
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Figure 2.3 – Comparaison des valeurs expérimentales et calculées pour la formation du n-
nonanal. Conditions standards : [Rh(CO)2(acac)] = 7,0·10-3 kmol.m-3LI, [TPPTS] = 2,1·10-2 
kmol.m-3LI, [oct-1-ène]0 = 0,97 kmol.m-3org, T = 80°C, pH2 = pCO = 20 bar. Volume total de liquide 
=100·10-6 m3 (LI : phase organique = 40:60 v/v, solvant organique = décane), vitesse 
d’agitation = 1200 tr.min-1. 
 
Quelques expériences ont également été réalisées en utilisant le ligand sulfoxantphos à la 
place de TPPTS (figure 2.4) avec un rapport P:Rh de 10:1 pour le ligand bidenté. Elles ont 
montré une bien meilleure sélectivité -  aucun aldéhyde branché n’étant cette fois détecté -  
mais cela au détriment de la vitesse de réaction avec une valeur de TOF divisée par un 
facteur 20 environ à 80°C. Cette meilleure sélectivité est attribuée à l’angle particulier que 
forme la diphosphine avec le Rh favorisant une chélation en position équatoriale et la 
formation de l’aldéhyde linéaire. Il apparaît aussi que ce ligand empêche les réactions 
d’isomérisation qui dans notre cas impactaient fortement le rapport l/r. 
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(a)         (b) 
Figure 2.4 – Structure (a) de la TPPTS et (b) du sulfoxantphos. 
 
Enfin un essai de recyclage de la phase catalytique a été effectué pour le système 
Rh/TPPTS, en séparant les deux phases après réaction et en utilisant une nouvelle phase 
organique. La fréquence de rotation est restée comparable à celle de la réaction mère lors du 
premier recyclage, mais une perte d’activité importante a été observée au second, due à un 
empoisonnement du catalyseur par des produits de décomposition du LI ou plus 
probablement à un défaut de CO lors de la séparation, la perte de Rh dans la phase 
organique étant par ailleurs très faible.  
Ce système catalytique doit donc être optimisé du point de vue du choix du ligand et sa 
stabilité éprouvée en opération continue, plutôt que par des recyclages successifs. 
Cette étude cinétique est détaillée dans Sharma et coll., Ind. Eng. Chem. Res., 49 (21), 
10698–10706 (2010). 
2.1.5.2 Système [BuPy][BF4]–heptane 
L’étude cinétique a été ici réalisée avec le complexe Rh/sulfoxantphos plus sélectif, 
conduisant à un rapport l/r de 30 avec très peu d’isomérisation. Comme précédemment, on 
s’est placé à une vitesse d’agitation suffisante pour assurer le régime chimique, confirmé par 
une vitesse de réaction d’ordre 1 par rapport à la concentration de catalyseur, et on a vérifié 
que la réaction s’effectuait en phase LI uniquement.  
La comparaison des vitesses initiales de réaction dans les deux liquides ioniques avec le 
même complexe Rh/sulfoxantphos et des conditions opératoires comparables montre des 
vitesses tout à fait similaires (tableau 2.4) et ce malgré une solubilité de l’oct-1-ène 2 fois 
plus faible dans [BuPy][BF4]. L’effet du solvant se traduit donc aussi par une modification 
des paramètres cinétiques, comme cela a déjà été observé en catalyse homogène [Deshpande 
et coll., 1993].   
 
Solvant T (°C) R0, kmol.m-3LI.s-1 
[Bmim][PF6] 80 
100 
13·10-6 
46·10-6 
[BuPy][BF4] 80 
100 
12·10-6 
54·10-6 
 
Tableau 2.4 –Vitesses initiales d’hydroformylation dans [Bmim][PF6] et [BuPy][BF4] en régime 
chimique.  
Conditions opératoires : [Rh(CO)2(acac)] = 7,0-7,7·10-3 kmol.m-3LI, sulfoxantphos:Rh = 5:1 (P:Rh 
= 10:1), [oct-1-ène]0 = 0,85-0,97 kmol.m-3org, pH2 = pCO # 20 bar, LI : phase organique = 40:60 
v/v (solvant organique = alcane). 
 
L’étude paramétrique donne les mêmes tendances que celles vues avec le système  
catalytique Rh/TPPTS précédent, mais l’inhibition de la vitesse est obtenue à partir d’une 
pression partielle de CO bien plus faible, inférieure à 5 bar. L’écart de solubilité du CO dans 
les deux liquides ioniques (cf. tableau 2.2) n’est pas suffisant pour expliquer ces différences. 
Deux recyclages de la phase catalytique ont également été effectués avec ce système, 
montrant une vitesse et une sélectivité quasi-inchangées par rapport à la première réaction.  
Un schéma réactionnel a été proposé, figure 2.5, qui est basé sur les analyses par IR et RMN 
in-situ effectuées par le groupe de van Leeuwen [Goedheijt et coll., 1998 ; Sandee et coll., 
Chapitre II – Procédés polyphasiques pour la catalyse homogène 
 52 
1999 ; Silva et coll., 2003 ; Bronger et coll., 2004]. Les auteurs ont montré que le 
sulfoxantphos s’associe avec le précurseur de Rh pour donner principalement les espèces 
catalytiques 1a et 1b, l’espèce prédominante étant 1a (figure 2.5a). La formation du dimère 
de Rh inactif peut être évitée en utilisant une pression élevée de H2 et une faible 
concentration de catalyseur, ce qui déplace l'équilibre représenté figure 2.5b presque 
complètement vers l'espèce monomère [Bronger et coll., 2004]. Après la coordination de 
l’oléfine (espèce 2), la migration de l'hydrure sur l'insaturation forme soit l'intermédiaire 
linéaire 3a, soit l'intermédiaire ramifié 3b, avec une prédominance de l’espèce 3a par effet 
stérique. La suite du mécanisme est identique à celui proposé par Evans et coll. (1968) pour 
l’hydroformylation en présence de monophosphine. 
 
(a) 
 
 
(b) 
 
Figure 2.5 – Espèces catalytiques formées lors de l’hydroformylation d’une oléfine catalysée 
par Rh/sulfoxantphos : (a) cycle catalytique principal, (b) équilibre entre le complexe de Rh (1a) 
et le dimère. 
 
Pour représenter l’évolution de la vitesse initiale d’hydroformylation en fonction des 
différents paramètres opératoires (pressions de CO et de H2, concentration de substrat, 
concentration de catalyseur, température), des lois empiriques ou issues des mécanismes 
réactionnels ont été utilisées. Dans le dernier cas, j’ai utilisé l’approche de type « matrice de 
Christiansen » pour obtenir les lois mathématiques de vitesse selon l’étape limitante du cycle 
réactionnel [Helfferich, 2004 ; Murzin et Salmi, 2005]. Les espèces 1b, 3b et le dimère du 
rhodium ont été négligés. Compte-tenu de la formation de l’espèce 6 inactive, la vitesse de 
réaction est de la forme : 
LI,cat
inhibitionenChristians
C
TD
R


 7654321
        
(2.8) 
où i désigne la vitesse de chacune des réactions élémentaires directes (par ex : 1 = 
k1×Coct,LI), Ccat,LI la somme de toutes les espèces catalytiques, DChristiansen la somme de tous les 
éléments de la matrice qui tient compte des réactions élémentaires directes et inverses (-i) 
et Tinhibition le terme d’inhibition lié ici à la formation de l’espèce 6 en équilibre avec l’espèce 
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5. Différentes simplifications ont été ensuite proposées qui conduisent aux modèles 8 à 10 
du tableau 2.5, les modèles 1 à 7 correspondant aux lois empiriques déjà utilisées pour le 
système catalytique précédent.  
 
Modèle 1 : 
21 )BK(
kABCD
R
b
  
 
Modèle 2 : 
31 )BK(
kABCD
R
b
  Modèle 6 : 
21 )BKAK(
kABCD
R
ba 
  
Modèle 3 : 
211 )BK)(AK(
kABCD
R
ba 
  Modèle 7 : 
 DK)BK)(AK(
kABCD
R
dba 

111 2
 
Modèle 4 : 
311 )BK)(AK(
kABCD
R
ba 
  
Modèle 8 : 
 
)DBKABDKBDKADKABK(
kABCD
R
edcba
2
  
Modèle 5 : 
)BKAK(
kABCD
R
ba 

1
 Modèle 9 : 
)DBKBDKDKBK(
kABCD
R
dcba
21 
  
Modèle 10 : 
)DKBKABKAKDBKABDKBDKADKABK(
kABCD
R
ihgfedcba 

221
 
Les notations A, B, C et D se réfèrent ici aux concentrations respectives de H2, CO, catalyseur et 
oléfine dans la phase LI.  
 
Tableau 2.5 – Lois de vitesse considérées pour l’hydroformylation de l’oct-1-ène utilisant le 
complexe Rh/sulfoxantphos : lois empiriques (1-7) et dérivées du mécanisme réactionnel de la 
figure 2.5 (8-10). 
 
Le modèle 8 suppose que toutes les étapes élémentaires sont irréversibles, alors que les 
modèles 9 et 10 considèrent que ce n’est le cas que pour la libération de l’aldéhyde (la 
vitesse d’hydroformylation étant indépendante de la concentration en aldéhyde). Afin de 
réduire la complexité du système, les additions respectives de CO, de l’oléfine et de H2 ont 
été envisagées comme étape limitante, mais seul le dernier cas a conduit à une expression  
dépendant de l’ensemble des paramètres opératoires (modèle 9). Enfin le modèle 10 décrit le 
cas le plus général pour lequel les vitesses de chacune des étapes sont comparables. 
A partir des valeurs de solubilité mesurées dans le LI (cf. § 2.1.3), des coefficients de partage 
ont pu être calculés en supposant qu’ils ne sont pas modifiés par la présence d’heptane. Les 
vitesses initiales calculées ici à partir de la quantité d’aldéhyde mesurée en phase organique 
ont ainsi été corrigées pour tenir compte de la fraction solubilisée dans le LI. 
Comme pour le système Rh/TPPTS, l’identification cinétique a été réalisée avec le logiciel 
Auto2Fit qui permet d’utiliser simultanément différents algorithmes d’optimisation. Après 
simplification de leurs expressions, ce sont finalement les modèles 6 et 10 qui ont été 
retenus pour représenter les données expérimentales entre 80°C et 100°C. Les expressions 
finales correspondantes (modèles 6b et 10b) et les paramètres identifiés sont fournis dans le 
tableau 2.6.  
 
Modèle T (°C) K k’ 
6b : 
2)KBA(
ABCD'k
R

  
80 
90 
100 
4,85 ( 1,15)  
6,49 ( 1,64)    (-) 
5,82 ( 1,34) 
11,56 ( 4,29) 
33,98 ( 13,63)   (m3LI.kmol-1).s-1 
84,48 ( 30,88) 
10b : 
)KAB(
ACD'k
R


1
 
80 
90 
100 
554,1 ( 229,2) 
1252 ( 445)    (m3LI.kmol-1)2 
1865 ( 699) 
15,74 ( 3,01) 
43,84 ( 8,84)   (m3LI.kmol-1)2.s-1 
156,4 ( 34,4) 
Tableau 2.6 – Lois de vitesse retenues pour l’hydroformylation de l’oct-1-ène utilisant le 
complexe Rh/sulfoxantphos et paramètres identifiés (avec intervalles de confiance à 95%). 
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La figure 2.6a montre le diagramme de parité entre les vitesses expérimentales et calculées 
et les figures 2.6b-d les prédictions de ces modèles quant à l’effet des paramètres 
opératoires. Les tendances observées sont relativement bien reproduites et les écarts sont 
dans la plupart des cas inférieurs à 20%. 
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Figure 2.6 – Comparaison des données expérimentales et des prédictions des modèles 6b et 
10b : (a) diagramme de parité des vitesses initiales de réaction et effets des concentrations 
respectives de (b) H2, (c) CO et (d) oct-1-ène en phase LI sur la vitesse (sur les fig. 2.6b-d, les 
données expérimentales sont représentées par des symboles, les prédictions du modèle 6b 
par une ligne continue, et celles du modèle 10b par des tirets). 
Conditions standards : [Rh(CO)2(acac)] = 1,9·10-3 kmol.m-3LI, P:Rh = 10:1, [oct-1-ène]0 = 0,85 
kmol.m-3org, pH2 = pCO = 20,7 bar. Volume total de liquide = 25·10-6 m3 (LI : phase organique = 
40:60 v/v, solvant organique = heptane), vitesse d’agitation = 1200 tr.min-1. 
 
Les constantes de vitesse k' satisfont à la loi d’Arrhénius, avec une énergie d'activation 
"apparente" comprise entre 26 et 30 kcal.mol-1 selon le modèle. Compte-tenu de la largeur 
des intervalles de confiance, la constante K du modèle 6b apparaît quasiment indépendante 
de la température. Par contre celle du modèle 10b montre une progression significative entre 
80°C et 100°C, correspondant à une énergie de 15,9 kcal.mol-1. 
Cette étude cinétique est détaillée dans Deshpande et coll., Chem. Eng. Sci., 66 (8), 1631–
1639 (2011). 
 
2.1.6 Couplage réaction et transferts 
Quelques essais ont également été effectués avec le système [Bmim][PF6] en faisant varier le 
rapport du volume des phases (LI : phase organique  = 40:60 et 60:40 v/v) et la vitesse 
d’agitation (1200 et 500 tr.min-1). Pour la dispersion la plus riche en LI, la quantité de 
nonanal solubilisée dans cette phase n’est plus négligeable et seule la mesure de la 
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consommation de syngaz dans le ballast permet d’obtenir directement la production 
d’aldéhydes. 
La figure 2.7 montre les vitesses initiales (calculées d’après le ballast) et exprimées par unité 
de volume de phase catalytique pour ces quatre configurations dans des conditions 
standards. Comme attendu en régime chimique, on retrouve une vitesse initiale similaire 
pour les deux systèmes dispersés à 1200 tr.min-1, tandis qu’à 500 tr.min-1 elle diminue 
lorsque la fraction de LI augmente. La réaction s’effectue en effet au cœur de la phase LI et 
la vitesse de réaction telle que nous l’avons définie ne doit dépendre que de la température et 
des concentrations de catalyseur et de réactifs dissous dans la phase LI (ce ne serait pas vrai 
si la réaction s’effectuait à l’interface). Les résultats obtenus à 500 tr.min-1 suggèrent que le 
transfert gaz-liquide devient alors sensiblement limitant, et ce d’autant plus que la fraction 
en LI augmente comme cela a été vu au § 2.1.4.  
Une tentative de modélisation des résultats en régime de transfert limitant a été réalisée, en 
utilisant la loi de vitesse optimisée (équation 2.2), les valeurs globales de kLa mesurées pour 
les deux émulsions et en supposant que l’équilibre liquide-liquide est instantané. Elle a 
conduit à une surestimation des valeurs de vitesse à 500 tr.min-1, qui pourrait être 
expliquée par l’existence d’une résistance supplémentaire au niveau du transfert liquide-
liquide. 
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Figure 2.7 – Effet du rapport de volume des phases et de la vitesse d’agitation sur la vitesse 
initiale d’hydroformylation (autres paramètres selon conditions standards, figure 2.1). 
 
2.1.7 Catalyse en phase liquide ionique supportée 
Enfin nous avons testé les performances d’un catalyseur à phase liquide ionique supportée, 
constitué d’une poudre de silice poreuse sur laquelle est imprégnée une fine pellicule de 
[Bmim][PF6] contenant le précurseur de rhodium et le ligand (ici la TPPTS). Ce catalyseur, 
préparé au NCL par une technique d’imprégnation [Riisager et coll., 2003], présente les 
caractéristiques suivantes : particules de 75-150 µm avec quelques fragments inférieurs à 
20 µm, degré de remplissage des pores de 19,5%, teneur massique en [Bmim][PF6] de 16,3%, 
teneur massique en Rh de 0,16% et rapport P:Rh égal à 6:1.  
La figure 2.8 montre l’évolution des espèces en phase organique observée avec ce catalyseur 
dispersé.  
Si l’on observe encore une isomérisation importante, la concentration maximale d’octènes 
internes et donc d’aldéhydes ramifiés en fin de réaction est plus faible que pour le système 
biphasique. 
L’étude paramétrique en régime chimique montre comme attendu un ordre 1 par rapport à 
la quantité de catalyseur solide, mais avec cependant un rapport l/r plus élevé à même 
conversion d’oct-1-ène pour la plus forte quantité de catalyseur. La dépendance de la vitesse 
par rapport à la concentration d’oct-1-ène est pratiquement linéaire et on retrouve un ordre 
inférieur à 1 par rapport à la pression d’hydrogène (ici 0,78). Par contre, contrairement au 
système biphasique, il n’y a plus d’inhibition par la pression de CO dans la gamme 20-30 
bar, avec cependant un effet positif de ce paramètre moins marqué au-delà de 10 bar. Cette 
tendance est surprenante car on s’attend ici à ce que la réaction ait pratiquement lieu à 
l’interface LI-phase organique, et donc avec des concentrations de CO plus élevées que dans 
le cœur de la phase ionique (cf. § 2.1.3). Il est vrai cependant que l’utilisation d’un rapport 
P:Rh plus élevé ici (6:1 contre 3:1 en biphasique) doit par contre déplacer le maximum de 
vitesse vers une pression de CO plus élevée [Kiss et coll., 1999]. 
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Enfin des essais à différentes températures (de 60°C à 80°C) ont permis d’estimer l’énergie 
d’activation à 23,9 kcal.mol-1, une valeur très similaire à celle observée précédemment. 
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Figure 2.8 – Profils de concentration au cours du temps pour l’hydroformylation de l’oct-1-ène 
catalysée par Rh/TPPTS en catalyse à phase liquide ionique supportée.  
Conditions : Rh(CO)2(acac) = 15,8·10-6 mol, TPPTS = 9,5·10-5 mol (P:Rh = 6:1), [oct-1-ène]0 = 
0,97 kmol.m-3org, T = 80°C, pH2 = pCO = 20 bar. Volume total de liquide = 25·10-6 m3 (solvant 
organique = décane), vitesse d’agitation = 1200 tr.min-1.  
 
Surtout par rapport au système biphasique le catalyseur à phase liquide supportée a montré 
des valeurs de TOF multipliées par 7 (jusqu’à 560 h-1 à 80°C), une sélectivité améliorée 
(rapport l/r de 1,6 à 3,3 contre 0,7 à 3,0 pour le système biphasique), ainsi qu’une bonne 
stabilité sur 2 recyclages, à la fois en termes d’activité et de sélectivité, avec une perte en Rh 
de 1 à 2 ppm. Comme indiqué au-dessus, cette meilleure activité du catalyseur SILP peut 
être attribuée à une concentration élevée de réactifs, en particulier l’oct-1-ène, à proximité 
du métal actif. Il resterait à déterminer précisément la zone réactionnelle et les pseudo-
concentrations associées pour pouvoir effectuer la modélisation cinétique. 
 
2.1.8 Conclusion sur la catalyse en phase LI  
L’étude en système biphasique a permis de sélectionner un complexe catalytique 
(Rh/sulfoxantphos) permettant d’obtenir une excellente sélectivité et une bonne stabilité, 
mais au prix d’une diminution importante de la vitesse de réaction par rapport au 
catalyseur traditionnel Rh/TPPTS. Ce défaut peut être compensé en utilisant un catalyseur 
à phase liquide ionique supportée et éventuellement une température de réaction plus 
élevée. Ce dernier système est surtout attractif car il permet d’envisager une mise en œuvre 
de la réaction en lit fixe, à condition que le film de LI ne soit pas progressivement entraîné 
dans la phase organique. Il resterait à optimiser le système catalytique dont la stabilité 
devra être obligatoirement évaluée par des essais en continu. 
La démarche scientifique proposée a permis d’identifier les lois cinétiques fiables pour les 
différents systèmes biphasiques étudiés, permettant leur extrapolation. Il serait intéressant 
de confronter les conclusions quant à l’étape cinétiquement limitante à celles d’études 
mécanistiques par spectroscopie in-situ et de reprendre l’identification cinétique en incluant 
des essais avec une variation simultanée de plusieurs paramètres opératoires. 
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2.2 Catalyse en phase aqueuse avec ligands polymères amphiphiles 
 
2.2.1 Contexte 
L’autre concept d’hétérogénéisation que nous étudions s’inscrit dans le domaine de la 
catalyse biphasique aqueuse et propose de créer au sein de cette phase un 
microenvironnement renfermant à la fois le substrat organique et le catalyseur. Plus 
précisément, l’approche proposée par le Pr. Rinaldo Poli du LCC repose sur l’ancrage du 
catalyseur au sein de polymères amphiphiles de type cœur-coquille : ces macromolécules 
sont constituées de chaînes lipophiles renfermant le ligand et réticulées au cœur, et d’une 
couche hydrophile externe qui permet leur confinement au sein de la phase aqueuse. Une 
représentation en est fournie figure 2.9. 
 
Figure 2.9 – Structure d’un ligand polymère cœur-coquille. 
 
Son principe est directement dérivé de la catalyse micellaire, mais grâce à la réticulation des 
objets au cœur il devrait en éliminer les principaux désavantages liés à la structure 
dynamique des micelles : perte de surfactant et donc de métal dans la phase organique 
lorsque le ligand est incorporé à la chaîne, sensibilité aux conditions opératoires 
(température, pH, …) conduisant à des instabilités ou au contraire à la formation 
d’émulsions stables difficiles à séparer par gonflement des micelles. 
On trouve dans la littérature quelques travaux qui s’apparentent à ce concept, mais 
cependant avec une architecture un peu différente des objets : 
- Gong et coll. (2000) ont fonctionnalisé partiellement un dendrimère PAMAM de 
génération 3 par des ligands de type monophosphine, les fonctions amine 
périphériques laissées vacantes devant permettre sa solubilisation dans la phase 
aqueuse (figure 2.10, L1). Ils ont également alterné en surface ligands 
monophosphines et fonctions sulfonates pour augmenter encore l’hydrosolubilité des 
objets (L2). Enfin ils ont ajouté quelques longues chaînes alkyles pour favoriser 
l’interaction avec les oléfines et donc leur solubilisation dans la phase aqueuse (L3 et 
L4). Ces différents objets comportent donc une quantité limitée de phosphores (au 
maximum 18 par objet), situés essentiellement en périphérie. Leur application à 
l’hydroformylation de l’oct-1-ène a conduit à des TOF relativement modestes (<25 h-1) 
et une perte de Rh significative, indiquée par la coloration de la phase organique. 
 
 
Figure 2.10 – Dendrimères hydrosolubles fonctionnalisés en surface par des 
monophosphines (Gong et coll., 2000). 
 
- Terashima et coll. (2007) ont incorporé des unités de monophosphine dans un 
polymère étoile par polymérisation radicalaire contrôlée, catalysée par le ruthénium. 
Les auteurs ont fait réagir simultanément le monomère phosphine, le 
Monomère fonctionnalisé 
Monomère hydrosoluble 
Cœur réticulé 
Monomère régulier 
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macroamorceur amphiphile et l’agent de réticulation, si bien que la phosphine 
incorporée se trouve confinée à l’intérieur du cœur (figure 2.11). Par ailleurs, cette 
dernière coordinant le ruthénium, le métal se trouve également enfermé dans le 
cœur, et les auteurs ont ainsi utilisé ces objets directement en hydrogénation 
[Terashima et coll., 2011].  
 
Figure 2.11 – Polymère étoile amphiphile fonctionnalisé au cœur par des monophosphines 
[Terashima et coll., 2007]. 
 
La présente étude utilise des étapes successives de polymérisation radicalaire contrôlée 
(homogène ou en émulsion) où l’agent réticulant peut être ajouté à différents stades, ce qui 
permet donc une grande flexibilité quant à la densité de fonctions phosphines, leur 
répartition dans l’objet, la taille du cœur et celle de la couche hydrophile.  
Ce travail, réalisé en étroite collaboration avec le LCC, a débuté par la thèse en co-direction 
de Andrés Cardozo au cours de laquelle des premiers objets essentiellement hydrophobes 
ont été synthétisés et évalués. Elle se poursuit au travers de l’ANR BIPHASNANOCAT, 
renforcée par un nouveau partenaire, le C2P2 (Lyon), pour la synthèse de nouveaux 
polymères amphiphiles réticulés.  
 
2.2.2 Utilisation de ligands polymères en catalyse homogène 
Durant la thèse de A. Cardozo, différentes stratégies ont été étudiées au LCC pour la 
synthèse des macroligands : approche « arm-first » qui consiste à synthétiser des polymères 
linéaires amphiphiles incorporant des ligands phosphine dans leur partie hydrophobe, puis 
à réticuler ces bras préformés, et approche « core-first » qui consiste en la préparation d’un 
cœur réticulé ou l’utilisation d’un cœur dendritique (Boltorn H30) sur lequel on fait pousser 
les chaines linéaires par blocs. C’est finalement la deuxième stratégie qui a été retenue et 
des premiers copolymères en étoile hydrophobes ont pu être synthétisés. Les tentatives 
d’extension des chaînes par des fonctions hydrolysables pour la création de la couche 
hydrophile ont pour l’instant conduit à des couplages étoile-étoile et à la formation d’une 
couche trop fine pour permettre ensuite l’hydrosolubilisation des objets. 
 
Dans un premier temps, nous avons étudié au LGC l’activité et la sélectivité des ligands 
polymériques linéaires pour l’hydroformylation homogène de l’oct-1-ène dans le toluène. Ces 
derniers correspondent donc aux segments hydrophobes situés sur les bras de l’objet visé. 
Ces chaînes ont été obtenues par copolymérisation radicalaire par transfert d’atome de 
styrène (S) et de 4-styryldiphénylphosphine (SDPP), qui permet de maîtriser la longueur de 
chaîne (faible dispersité) et d’ajuster la densité de fonctions phosphines au sein du polymère 
(selon la proportion initiale de monomère fonctionnalisé f0SDPP).  
Il s’agissait donc d’évaluer dans un premier temps les performances de différents 
copolymères S/SDPP en fonction de leur longueur de chaîne et densité en monophosphine, 
et vis-à-vis de leur homologue moléculaire (PPh3). 
Le tableau 2.7 résume les principaux résultats obtenus avec ces différents polymères : CP-1 
à CP-3 (f0SDPP = 0,25 ; Mn variant de 5200 à 10700 g.mol-1), CP-4 et CP-5 (f0SDPP = 0,15 ; Mn 
de 10500 et 18300 g.mol-1 respectivement). 
Aucune isomérisation ni hydrogénation de l’oct-1-ène n’est observée dans ces conditions.  
A iso rapport P:Rh, les ligands polymériques sont plus sélectifs que la triphénylphosphine  
et le rapport l/r augmente légèrement avec la longueur de chaîne pour les polymères les 
plus chargés en phosphine (CP-1 à CP-3). Les essais effectués avec CP-3 en utilisant 
différents rapports P:Rh indiquent qu’un ratio de 8:1 est suffisant pour atteindre le 
maximum de sélectivité l/r. On note aussi un effet de la densité des fonctions phosphines 
au sein des polymères, puisqu’à longueur de chaîne similaire le polymère CP-4 (contenant 
moins de phosphines par chaîne) est légèrement moins sélectif que le polymère CP-3 
(entrées 4 et 7 du tableau 2.7). En contrepartie, son activité est un peu plus élevée et il y a 
quasiment une corrélation entre la perte d’activité et le gain en sélectivité.  
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Ligand P:Rh Temps (h) Oct-1-ène 
résiduela (%) 
Rapport 
l/ra 
R0b 
(kmol.m-3.s-1) ×104 
TOFmaxb 
(h-1) 
PPh3 8:1 0,33 7 2,7 28,5 5130 
CP-1 8:1 2 10 3,8 7,9 1422 
CP-2 8:1 2 17 4,7 4,2 756 
CP-3 8:1 2 16 4,9 4,8 864 
CP-3 4:1 2 12 3,8 8,7 1566 
CP-3 15:1 2 16 5,0 4,0 720 
CP-4 8:1 2 15 4,4 5,9 1062 
CP-5 8:1 2 14 3,9 7,5 1350 
a D’après l’analyse GC d’échantillons liquides prélevés en fin de réaction, b vitesse initiale et TOFmax (à 
t=0) d’après la consommation instantanée de syngaz. 
 
Tableau 2.7 – Résultats d’hydroformylation de l’oct-1-ène en présence de différents ligands 
polymériques linéaires incorporant des monophosphines.  
Conditions opératoires : [Rh(CO)2(acac)] = 2·10-3 kmol.m-3org, [oct-1-ène]0 = 1,0 kmol.m-3org, T = 
90°C, pH2 = pCO = 10 bar, volume de liquide = 102·10-6 m3 (solvant toluène), vitesse 
d’agitation = 1200 tr.min-1.  
 
Ces résultats semblent être dus à la surconcentration locale de phosphines au sein des 
macromolécules (par rapport à PPh3), favorisant les intermédiaires catalytiques les plus 
sélectifs, mais aussi les moins réactifs. Ils sont aussi en accord avec les observations des 
études antérieures. Par exemple, en utilisant des unités de triphénylphosphine greffées sur 
polypropylène, Hartley et coll. (1982) ont observé un rapport l/r de 6 pour 
l'hydroformylation de l’hex-1-ène, soit deux fois la valeur obtenue avec PPh3. 
 
 
Puis, l’étude a été étendue aux polymères en étoile de type Boltorncoeur-[P(S-stat-SDPP)-
X]bras=32, X représentant l’atome de brome permettant l’extension de chaîne ou l’atome 
d’hydrogène pour la version déshalogénée (à l’aide d’hydrure de tributyle étain). Les 
caractéristiques en sont fournies dans le tableau 2.8. D’après les taux de conversion 
respectifs de styrène et SDPP, le ligand B-1 doit contenir en moyenne 17 motifs de S et 4,2 
de SDPP sur chacun des 32 bras, et le ligand B-2 13 motifs de S et 3,2 de SDPP. 
 
Ligand S/SDPP/Br 
f0SDPP 
(-) 
XS 
(%) 
XSDPP 
(%) 
MnSEC 
(g.mol-1) 
Đ 
(-) 
Eq. P ×103 
(mol.g-1) 
B-1 100:20:1 0,17 17 21 387200 1,10 1,42 
B-2 100:10:1 0,08 13 32 235800 1,43 1,05 
B-3 100:20:1 0,17 - 23 490600 1,13 1,63 
X : taux de conversion, MnSEC : masse moléculaire mesurée par GPC-SEC, Đ : indice de 
polymolécularité mesuré par GPC-SEC, éq. P : équivalent phosphore mesuré par 31P RMN. 
 
Tableau 2.8 – Propriétés des macroligands réticulés. 
 
L’analyse par 31P RMN du précurseur catalytique préparé à partir de Rh(CO)2(acac) et de B-3 
montre un doublet caractéristique, correspondant à une espèce du type Rh(CO)(PPh3)(acac) 
qui se forme également à partir de PPh3. Ce macroligand est donc susceptible d’être actif en 
hydroformylation, ce que confirme le tableau 2.9. 
La comparaison avec les résultats obtenus en présence de PPh3 ou des copolymères 
linéaires (tableau 2.7) montre une activité plus faible, mais un rapport l/r (à iso P:Rh) en 
général supérieur - jusqu’à 5,6 pour B-1 - en augmentant la complexité de ligand. 
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Ligand P:Rh Temps (h) Oct-1-ène 
résiduela (%) 
Rapport 
l/ra 
R0b 
(kmol.m-3.s-1) ×104 
TOFmaxb 
(h-1) 
B-1 4:1 4,5 25 4,5 3,1 558 
B-1 8:1 5,5 59 5,6 -- -- 
B-2 8:1 4,5 56 4,2 2,9 522 
B-3 4:1 4,5 28 4,0 3,8 684 
B-3   8:1c 4,5 71 4,9 1,6 576 
B-3-Hd  4:1 2,5 20 4,0 5,7 1026 
a D’après l’analyse GC d’échantillons liquides prélevés en fin de réaction, b vitesse initiale et TOFmax 
d’après la consommation instantanée de syngaz, c [Rh(CO)2(acac)] = 1·10-3 kmol.m-3org, d B-3-H : 
macroligand déshalogéné. 
 
Tableau 2.9 – Résultats d’hydroformylation de l’oct-1-ène en présence de différents 
macroligands réticulés incorporant des monophosphines.  
Conditions opératoires : [Rh(CO)2(acac)] = 2·10-3 kmol.m-3org, [oct-1-ène]0 = 1,0 kmol.m-3org, T = 
90°C, pH2 = pCO = 10 bar, volume de liquide = 102·10-6 m3 (solvant toluène), vitesse 
d’agitation = 1200 tr.min-1.  
 
La réduction du rapport P:Rh de 8:1 à 4:1 (à iso [Rh], entrées 2 et 1) a comme attendu un 
effet bénéfique sur la conversion, mais cette dernière reste inférieure à celle obtenue avec 
CP-3 après plus du double de temps. Une accessibilité réduite au catalyseur au sein du 
polymère réticulé en comparaison du polymère linéaire peut expliquer cette plus faible 
activité. Le toluène est un bon solvant des chaînes polymères polystyrène, permettant leur 
expansion, mais l'atome de Rh pourrait agir comme un agent de réticulation intra- ou inter-
chaîne, conduisant à une limitation diffusionnelle supplémentaire. Ainsi une diminution de 
la concentration de Rh à même quantité de ligand pour le polymère B-2 conduit à une 
valeur de TOF presque équivalente (entrées 4 et 5), alors que pour le polymère linéaire CP-3 
une variation identique du rapport P:Rh, de 4:1 à 8:1, conduisait à une réduction du TOF de 
plus de 45% (tableau 2.7). Une autre explication est liée à la présence de terminaisons 
halogénées sur les bras qui pourraient soit inhiber le métal, soit encore une fois réduire son 
accessibilité. L’expérience réalisée avec une version déshalogénée du polymère B-3 (B-3-H) 
montre ainsi une vitesse initiale plus élevée (entrées 4 et 6 du tableau 2.9) sans modification 
de la sélectivité. On peut enfin noter que le polymère B-2, le moins chargé en phosphines, 
conduit au rapport l/r le plus faible à iso P:Rh, en accord avec ce qui a été vu dans le cas 
des polymères linéaires. Par contre ici une augmentation de la longueur des bras, en 
passant du polymère B-1 à B-3, réduit la sélectivité. 
Les performances des ligands polymères linéaires et réticulés sont décrites respectivement 
dans Cardozo et coll., ChemCatChem, 5 (5), 1161-1169 (2013a) et Cardozo et coll., Dalton 
Trans., 42, 9148-9156 (2013b). 
 
2.2.3 Performance de ligands cœur-coquille en catalyse biphasique aqueuse 
L’approche précédente n’a pas été menée jusqu’à son terme qui serait l’hétérogénéisation 
des  catalyseur-polymères en rendant leur périphérie hydrophile, car une voie plus rapide 
s’est révélée grâce à la collaboration avec le laboratoire « Chimie Catalyse Polymères et 
Procédés » de Lyon (C2P2).  En utilisant une technique de polymérisation en émulsion par 
transfert de chaîne réversible par addition-fragmentation (polymérisation RAFT), différents 
polymères cœur-coquille ont pu être synthétisés au C2P2. Ces polymères, synthétisés 
directement dans l’eau selon une stratégie convergente, sont constitués pour leur partie 
hydrophobe de copolymères styrène / styryldiphénylphosphine, entièrement réticulés ou 
réticulés seulement au cœur. Leur coquille hydrophile est formée d’un copolymère acide 
méthacrylique / méthacrylate de poly(éthylène glycol). Un exemple de formule est donné 
figure 2.12, correspondant à une réticulation au cœur seulement.  
Des essais d’hydroformylation en milieu biphasique ont été réalisés en utilisant des latex 
contenant 27,2% en masse de polymère et un rapport SDPP:S égal à 1:9 pour le copolymère 
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hydrophobe. Ils ont été effectués en utilisant le n-décanal comme solvant organique pour se 
rapprocher des conditions industrielles dans lesquelles l’oct-1-ène est solubilisé dans les 
produits de réaction (n-nonanal principalement), qui doivent rester dosables.  
 
 
 
 
 
Figure 2.12 – Polymère cœur-coquille fonctionnalisé par des monophosphines (Poli et coll., 
ISHHC-16, 2013). 
 
Trois ligands différents ont été étudiés : celui représenté figure 2.12 (PCC-1), l’homologue 
micellaire pour lequel aucun agent réticulant n’a été introduit (PCC-2) et un nanogel rigide 
correspondant à l’introduction du réticulant lors de la synthèse des segments S/SDPP (PCC-
3). Durant ces essais, l’influence de différents paramètres a été examinée : quantité d’objets 
catalytiques (à iso P:Rh), rapport P:Rh en modifiant soit la quantité de latex soit la 
concentration de métal, et température. Enfin, des tests de recyclage de la phase aqueuse 
ont été entrepris. L’ensemble des résultats correspondants en termes de régiosélectivité 
(rapport l/r) et d’activité (TOF) est fourni dans le tableau 2.10. 
 
Ligand  Remarque 
 
Rh (mmol) P:Rh T (°C) Rapport l/ra TOFmaxb  
(h-1) 
[Rh] orgac 
(ppm) 
PCC-1 référence 0,163 4:1 90 4,3 474 2,5 
 recyclage 1 0,163 4:1 90 3,9 541 2,7 
 recyclage 2 0,163 4:1 90 3,4 519 2,1 
 recyclage 3 0,163 4:1 90 3,2 456 1,7 
 recyclage 4 0,163 4:1 90 3,6 402 1,7 
PPC-1 référence 
bis 
0,163 4:1 90 5,0 441 2,0 
 L et Rh ÷ 2 0,082 4:1 90 5,5 564 - 
 L et Rh × 2 0,326 4:1 90 4,1 415 - 
 L × 2 0,163 8:1 90 4,4 509 - 
 L × 3 0,163 12:1 90 4,8 455 - 
 Rh ÷ 2 0,082 8:1 90 4,6 486 2,7 
 Rh × 2 0,326 2:1 90 4,8 379 5,7 
 effet T 0,163 4:1 80 5,6 174 - 
 effet T 0,163 4:1 70 3,8 72 1,3 
PPC-2 micelle 0,163 4:1 90 3,8 560 7,2 
PPC-3 nanogel 0,163 4:1 90 3,6 380 0,6 
a D’après l’analyse GC d’échantillons liquides à conversion quasi-totale, b d’après la consommation 
initiale de syngaz, c d’après l’analyse par ICP/MS de la phase organique (après dilution au cent 
millième dans l’eau Milli-Q). 
 
Tableau 2.9 – Résultats d’hydroformylation de l’oct-1-ène en système biphasique décanal-
eau, en présence de différents macroligands cœur-coquille incorporant des monophosphines.  
Conditions opératoires : [Rh(CO)2(acac)] = 3-13·10-3 kmol.m-3aq, [oct-1-ène]0 = 1,1 kmol.m-3org, 
pH2 = pCO = 10 bar. Volume total de liquide =100·10-6 m3 (eau : phase organique = 25:75 v/v), 
vitesse d’agitation = 1200 tr.min-1.  
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On remarque d’abord une activité élevée de ce système catalytique biphasique avec des TOF 
supérieurs à 400 h-1 pour PPC-1 à 90°C, à comparer à environ 1000 h-1 pour le polymère en 
étoile déshalogéné (B-H-3) et un peu plus de 5000 h-1 pour PPh3 en catalyse homogène dans 
le toluène. Du point de vue de la régiosélectivité, on retrouve des rapports l/r analogues à 
ceux obtenus avec les polymères en étoile hydrophobes (tableau 2.9) et moins de 5% 
d’octènes internes, formés pendant la période de chauffe (pas d’octane, ni de dérivé de 
l’aldéhyde). La structure exacte des objets (plus précisément leur nombre de bras) n’est pas 
connue à ce jour, mais avec environ 30 motifs de SDPP par bras, on peut supposer qu’ils 
contiennent beaucoup plus d’atomes de phosphore que les polymères en étoile précédents. 
Du fait d’un rapport SDPP:S plus faible, l’écart entre deux atomes de P est par contre a 
priori plus important. Ce rapport SDPP:S est donc aussi à étudier ici pour mieux 
comprendre l’effet de la densité de phosphines sur la régiosélectivité. 
L’étude paramétrique suggère une légère baisse d’activité en concentrant la phase aqueuse 
en catalyseur (entrées 1 et 6-8) qui pourrait être due à la présence de limitation au transfert 
externe, provoquée par une augmentation de la viscosité de la phase aqueuse plus chargée 
en latex. Cependant cette baisse est surtout visible aux faibles concentrations de catalyseur 
et la régression des valeurs de TOF à différentes températures fait apparaître une énergie 
d’activation de 23 kcal.mol-1, tout à fait comparable à celle obtenue en régime chimique 
dans les études biphasiques précédentes avec des systèmes moléculaires. Il semblerait donc 
aussi qu’il n’y ait pas de limitations diffusionnelles significatives à l’intérieur des objets, 
comme le montre aussi le peu d’effet de structure du polymère sur la valeur de TOF : elle 
n’augmente que de 20% en passant de l’objet standard à la micelle non réticulée (et diminue 
de 17% entre l’objet standard et le nanogel). Le peu de sensibilité de l’activité et de la 
sélectivité au rapport P:Rh dans la gamme étendue 2:1 à 12:1 est aussi remarquable, et 
indique que c’est probablement le même intermédiaire catalytique qui est formé. Un rapport 
P:Rh de 8:1 conduit aussi quasiment aux mêmes TOF et rapport l/r, qu’il soit obtenu à 
partir des conditions de référence en doublant la quantité de latex ou en divisant par deux 
celle de rhodium (entrées 9 et 11). 
Après la réaction biphasique, la phase organique séparée est restée incolore et n’a pas 
montré d’activité catalytique en recyclage. Comme indiqué dans le tableau 2.10, des 
mesures de Rh dans cette phase font apparaître des teneurs en rhodium de l’ordre de 1 à 10 
ppm. Les mesures de phosphore effectuées par la même méthode ne sont pas concluantes à 
ce jour, et on ne peut donc pas savoir si le passage du métal en phase organique est lié à 
une coordination incomplète et/ou une perte d’objets (bras libres ?) dans cette phase. Les 
tendances sont par ailleurs conformes à ce qui est attendu : perte de Rh les plus élevées 
pour P:Rh = 2:1 et pour le système micellaire, et valeur 4 fois plus faible pour le nanogel. 
Une température plus faible (70°C vs. 90°C) apparaît aussi réduire un peu la perte de métal.  
Le premier recyclage de la phase aqueuse ne montre pas de perte d’activité, voire au 
contraire une valeur de TOF plus élevée. La courbe de consommation de syngaz lors de la 
première réaction ne montre pourtant aucune période d’induction visible. Lors des 
recyclages suivants, on observe par contre une réduction régulière, même si elle est limitée, 
de la vitesse initiale, liée aux pertes de phase catalytique lors des prélèvements (évaluées à 
0,6 mL, soit 2%) ainsi qu’au passage du Rh en phase organique (de l’ordre de 1%). La 
sélectivité est aussi légèrement plus faible en recyclage. 
 
2.2.4 Conclusion sur les performances des ligands polymères (amphiphiles) 
Les différents ligands polymères synthétisés ont montré une régiosélectivité plus élevée que 
leur homologue moléculaire (PPh3) grâce à  une surconcentration locale de phosphines au 
sein des macromolécules. Cependant, les polymères en étoile (B-1 à B-3-H) et cœur-coquille 
(PCC-1) conduisent à des rapports l/r relativement similaires, entre 4 et 5,5, alors que le 
dernier objet doit contenir plus de phosphines. Pour améliorer encore la sélectivité de la 
réaction, il faudra donc probablement incorporer dans les polymères des ligands de type 
diphosphine, ce qui devrait également favoriser la coordination du métal et donc diminuer la 
perte de métal en système biphasique. Les valeurs élevées de TOF et d’énergie d’activation 
obtenues en système biphasique avec le polymère cœur-coquille indiquent que les transferts 
de matière externes et même internes sont probablement peu limitants. Il serait par contre 
important de mesurer la « concentration » locale d’oléfine dans les objets pour réaliser la 
modélisation cinétique. L’étude des autres paramètres opératoires, notamment les pressions 
de H2 et de CO, sera également nécessaire à cet effet. 
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Bilan sur la catalyse homogène polyphasique 
 
Les différents systèmes hétérogénéisés étudiés ont pour point commun une grande flexibilité 
et une marge importante d’optimisation, liées à la variété de combinaisons possibles pour le 
liquide ionique ou le ligand polymère amphiphile.  
Des TOF élevés, dépassant 500 h-1, ont pu être obtenus à la fois avec le LI dans le cas du 
catalyseur à phase liquide supportée et dans l’eau avec le polymère cœur-coquille, grâce à la 
création d’un environnement favorable, riche en oléfine, à proximité du métal. Si les 
régiosélectivités encore modestes peuvent être clairement améliorées par l’utilisation d’un 
ligand bidenté, le problème majeur à résoudre reste la perte de métal, de l’ordre du ppm et 
donc trop importante pour l’industrialisation du procédé. 
Quand un système catalytique sera optimisé, il conviendra de passer ensuite à l’étape de 
validation en continu, la seule qui peut permettre de savoir si la perte de métal est continue 
et donc liée à un accrochage insuffisant du métal ou seulement initiale et due à 
l’entrainement physique. Dans les deux cas des considérations économiques fixeront la 
viabilité du procédé. Cette étude en continu, lourde et coûteuse, et relevant de la mise au 
point du procédé commercial, ne pourra être réalisée qu’avec un partenaire industriel.   
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CHAPITRE III - PROCEDES NON CONVENTIONNELS POUR 
L’ENVIRONNEMENT 
 
Ce chapitre présente différents procédés développés pour répondre à des problèmes 
environnementaux au sens large du terme, en partant de la technologie des lits fixes 
catalytiques plus longuement détaillée dans le chapitre I vers des procédés non catalytiques. 
S’ils apparaissent relativement disparates de prime abord, s’attaquant à différentes cibles 
(effluents liquides, gazeux et déchets solides), ils ont en commun de proposer l’hybridation 
de deux techniques, la première physique (adsorption, séparation membranaire, ultrasons, 
attrition mécanique), et la seconde chimique et/ou biologique. Ces processus sont réalisés 
simultanément (Fenton hétérogène avec séparation membranaire, carbonatation avec 
exfoliation mécanique) ou séquentiellement (procédé AD-OX, régénération de catalyseurs, 
prétraitement de boues par US avant méthanisation). Ils impliquent aussi des milieux 
polyphasiques pouvant générer de forts couplages entre les phénomènes de transfert et de 
réaction. 
 
3.1 Procédé ADsorption-OXydation (AD-OX) à l’air pour le traitement 
d’eau 
 
Le procédé AD-OX est un procédé séquentiel en lit fixe, conçu et développé au LGC, pour 
l’élimination de polluants organiques en phase aqueuse. Il consiste en une étape 
d’adsorption sur charbon actif pour traiter les rejets en continu, suivie d’une oxydation 
batch à l’air en conditions modérées pour régénérer in-situ le charbon, qui se révèle être 
aussi un efficace catalyseur d’oxydation. 
 
Les travaux s’y rapportant ont été étudiés dans le cadre de 5 thèses soutenues, dont 4 que 
j’ai co-encadrées (Carmen Creanga Manole, 2007 ; Isariebel Quesada Peñate, 2009 ; 
Catherine Ayral, 2009 ; NGuessan Krou, 2010) et de 5 programmes de recherche de 2003 à 
2010 :  
- projet ACI Pollution-non Pollution (janvier 2003 – juillet 2006) en collaboration avec le LISBP 
Toulouse et l’IRCE Lyon, qui étudiait séparément les différentes étapes du procédé AD-OX, 
- projet ANR PRECODD PHARE (décembre 2005 – décembre 2008) en collaboration avec le 
LISBP et SARP Industries (VEOLIA), où les performances de ce procédé étaient comparées à 
celles d’un procédé d’adsorption sur zéolithe avec régénération à l’ozone,  
- projet européen STREP REMOVALS (juillet 2006 – juin 2009) en collaboration notamment 
avec l’université de Tarragone, l’Imperial College de Londres et le GEPEA Nantes,  pour lequel 
le catalyseur utilisé était du charbon issu de la pyrolyse de boues activées, 
- projet CTP (janvier 2008 – décembre 2009) en collaboration avec l’université de Tarragone, 
qui avait pour objectif l’élimination de colorants, 
- projet ALFA II FIPHARIAA (2006 – 2009) en collaboration notamment avec le CQF La Havane 
(Cuba) sur la problématique des polluants d’origine pharmaceutique. 
Dans ce cadre, j’ai été co-auteur de 12 communications avec actes, dont 11 dans des 
congrès internationaux liés au génie de la réaction et/ou à l’environnement (CAMURE 6 & 
ISMR 5, GPE 2007, ICC 14, IWRA 13, ISCRE 20, GPE 2009, WCOC 6, ICCBCE, ISCRE 21, 
CAMURE 8 & ISMR 7, GPE 2011), de 9 publications dans des revues internationales à 
comité de lecture, et enfin d’un chapitre d’ouvrage. 
 
En plus des problématiques inhérentes aux réacteurs polyphasiques à lit fixe dont le 
premier chapitre de ce mémoire a illustré quelques aspects, des difficultés particulières 
apparaissent dans l’étude de ce procédé, qui concernent le double rôle du charbon – à la fois 
adsorbant et catalyseur – pour une approche découplée des phénomènes, ainsi que les 
interactions polluant/charbon qui conditionnent son efficacité au cours des cycles 
successifs adsorption-oxydation. 
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3.1.1 Contexte 
Le rejet croissant de polluants bio-toxiques a conduit à développer des traitements 
complémentaires aux traitements biologiques opérés dans les stations d’épuration d’eau. 
Parmi ceux-ci, on peut citer :  
- l’incinération, dont le coût énergétique élevé restreint l’application au traitement 
d’effluents fortement concentrés en matière organique (demande chimique en 
oxygène ou DCO > 200 g.L-1) pour lesquels la combustion compense au mieux 
l’énergie de vaporisation de l’eau – limitation à laquelle s’ajoute le problème lié au 
traitement des fumées émises ; 
- les techniques d’oxydation qui se différencient en fonction de l’agent oxydant utilisé 
(oxygène de l’air, peroxyde d’hydrogène, ozone ...), des conditions opératoires, en 
particulier température et pression (qui peuvent aller jusqu’aux conditions 
supercritiques) et de l’utilisation de catalyseurs (métaux nobles, oxydes métalliques, 
charbons …) qui peuvent rendre moins sévères ces conditions (moins de 200°C et 
100 bar pour l’oxydation à l’air). Actuellement peu de procédés d’oxydation avancée 
ont atteint le stade industriel, essentiellement en raison du coût prohibitif des 
produits chimiques utilisés. Quant à l’oxydation (catalytique) à l’air humide, le 
procédé nécessite une DCO d'environ 10 g.L-1 pour s'auto-entretenir 
thermiquement et il est difficilement applicable aux effluents dont la teneur en 
chlorures est élevée ; 
- l’adsorption, efficace et flexible, mais qui est réservée aux faibles concentrations 
(DCO < 200 mg.L-1), car trop pénalisée par la grande difficulté (ou l’interdiction) de 
régénérer le charbon adsorbant. 
De nombreuses techniques de régénération de l’adsorbant ont déjà été déjà proposées et 
évaluées, le plus souvent à l’échelle du laboratoire. Ces méthodes sont basées, soit sur la 
désorption  - par augmentation de la température ou déplacement avec un solvant - soit sur 
la décomposition des espèces adsorbées qu’elle soit thermique, (électro)chimique ou 
microbienne. La figure 3.1 ci-dessous, extraite de Sheintuch et Matatov-Meytal (1999), en 
dresse une liste non exhaustive, à laquelle on peut rajouter des méthodes non 
conventionnelles, telles que l’oxydation par plasma froid [Qu et coll., 2009], les ultrasons 
[Saoudi et Hamdaoui, 2011], les micro-ondes [Ania et coll., 2005] et l’électrodialyse 
[Drouiche et coll., 2006]. 
 
 
 
Figure 3.1 – Panorama des différentes techniques de régénération des charbons saturés 
[Sheintuch et Matatov-Meytal, 1999]. 
La régénération la plus couramment utilisée est la régénération thermique. Elle est basée 
sur la désorption des molécules entraînées par un gaz inerte ou leur décomposition par la 
vapeur d’eau, et nécessite de très hautes températures (700-1000°C) la confinant dans 
quelques unités spécialisées. Comme l’incinération, elle se heurte au problème des fumées 
émises qui peuvent être toxiques. Par ailleurs, elle s’accompagne généralement d’une perte 
de charbon de l’ordre de 5 à 10%. 
Les méthodes extractives ne constituent encore une fois qu’un déplacement de la pollution 
avec le problème de régénération du solvant. Il est à noter que l’extraction au CO2 
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supercritique permet un meilleur transfert que les solvants traditionnels et une 
récupération du solvant plus aisée, mais elle ne parvient pas à éliminer les molécules 
chimisorbées et nécessite une grande quantité de CO2. 
Les méthodes réactives apparaissent beaucoup plus attractives, parmi lesquelles on 
retrouve les techniques d’oxydation chimique, utilisant l’air ou des oxydants plus forts 
[Toledo et coll., 2003 ; Huling et coll., 2005 ; Alvarez et coll., 2005 ; Arnold, 2006 ; Bento et 
Rein, 2007 ; Horng et Tseng, 2008 ; Liang et coll., 2009]. L’oxydation catalytique permet 
d’effectuer la régénération à des températures modérées. Elle a été utilisée pour accélérer la 
désorption (avec la phase liquide circulant entre le lit d’adsorbant et le réacteur catalytique) 
[Levec et Pintar, 1995] ou directement sur l’adsorbant imprégné de catalyseur [Matatov-
Meytal et Sheintuch, 1997]. Cette dernière approche apparaît la plus séduisante car elle 
permet d’effectuer une régénération in-situ de l’adsorbant. Cependant, la dissolution du 
métal qui peut se produire doit être contrôlée. 
Dans sa version originelle [Polaert et coll., 2002], le procédé AD-OX propose d’utiliser le 
charbon actif non modifié comme adsorbant et aussi catalyseur de sa propre régénération, 
plusieurs études sur l’oxydation à l’air humide démontrant qu’il peut catalyser l’oxydation 
de polluants organiques (voir en particulier la revue de Stüber et coll., 2005). 
 
Coupler adsorption et oxydation catalytique dans un procédé séquentiel a donc pour 
avantages :  
- par rapport à l’adsorption classique : de permettre la régénération in-situ de 
l’adsorbant, et donc d’économiser les étapes de déchargement, transport et 
traitement haute température (quand il est envisageable) ; 
- par rapport à l’oxydation directe de l’effluent liquide : de n’avoir à réaliser l’oxydation 
énergivore (température > 100°C) que sur une petite partie de l’eau – recyclée une 
fois le temps de perçage atteint – alors que la totalité du flux est traitée à froid par 
l’adsorption, de permettre le traitement d’effluents salins (en incluant une simple 
étape de rinçage/drainage), et de réduire le seuil de minéralisation nécessaire. 
Ce procédé AD-OX serait donc particulièrement adapté au traitement des eaux industrielles. 
 
 
3.1.2 Problématique et méthodologie 
Les différentes études réalisées dans notre groupe au cours de ces dix dernières années 
avaient pour objectif l’optimisation du procédé global, à savoir le choix du charbon actif – 
produit à partir de ressources classiques ou de déchets à valoriser – et les temps 
caractéristiques et conditions opératoires de chaque étape pour une utilisation prolongée du 
lit de charbon et un coût de fonctionnement réduit.   
Cela a nécessité de mieux comprendre comment les propriétés physico-chimiques des 
charbons et leur interaction avec le polluant influent sur leur capacité d’adsorption, leur 
activité catalytique, et leur vieillissement. Nous nous sommes donc d’abord orientés vers 
une étude découplée (dans la mesure du possible) des processus élémentaires impliqués 
(adsorption / oxydation). Il a fallu aussi considérer le passage d’un composé modèle vers le 
mélange complexe : nous avons ainsi progressé du phénol vers la famille de molécules 
associées, du mono-polluant aux effluents réels en passant par des mélanges synthétiques 
pour mieux évaluer les effets de compétition et synergie. Ces différentes briques ont ensuite 
permis le développement d’un modèle dynamique de contacteur à lit fixe pour les deux 
étapes du procédé. 
 
 
3.1.3 Etudes (séparées) de l’adsorption et de l’oxydation sur charbon 
Ces études ont été menées en réacteur agité discontinu (détaillé figure 3.2) qui a permis de 
réaliser assez rapidement un « screening » des charbons. Un autre avantage de ce dispositif 
est d’utiliser une faible quantité de charbon (de 1 à 2 g pour 200 mL de solution), assurant 
ainsi qu’une grande partie du polluant reste en phase liquide (non adsorbée) pour l’étude de 
la cinétique de réaction. Néanmoins nous verrons que l’interprétation de ces données n’est 
pas toujours évidente dans le cas d’un matériau fortement adsorbant comme le charbon. 
Par ailleurs, par rapport à une oxydation en continu, la procédure choisie a permis de suivre 
l’évolution des propriétés d’adsorption et de catalyse du matériau. Quelques précautions 
doivent être cependant prises :  
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- assurer un balayage d’air suffisant (pour assurer une pression partielle d’oxygène 
constante) tout en évitant l’entraînement du polluant (condenseur efficace en tête, 
essais à blanc sous N2 sans catalyseur pour le vérifier), 
- assurer une agitation suffisante pour que la réaction ne soit pas limitée par les 
transferts externes de matière (la dispersion de gaz étant assurée par une turbine 
auto-aspirante), tout en évitant l’attrition des grains de catalyseur (disposés en 
panier). 
 
 
 
  
Figure 3.2 – Schéma du réacteur autoclave. 
 
Avant de procéder à ces études, nous avons, avec l’aide du Service Analyse et Procédés, 
caractérisé de façon relativement exhaustive les charbons étudiés, que ce soit du point de 
vue de leurs propriétés texturales, mais aussi composition chimique globale et fonctions de 
surface. Ces caractérisations ont été faites sur les charbons neufs et après recyclage pour 
suivre les modifications de leurs propriétés et les corréler ainsi à l’évolution des 
performances observées en adsorption et oxydation.  
3.1.3.1 Caractérisation des propriétés physico-chimiques des charbons originels 
Le charbon actif (CA) peut être fabriqué à partir de tout matériau contenant un fort 
pourcentage de carbone et un faible pourcentage en matière inorganique. Ces matières 
premières peuvent être le bois, le charbon de bois, la noix de coco, le lignite, la tourbe ainsi 
que des polymères synthétiques ou résidus de procédés pétroliers. On peut également citer 
comme exemples de précurseurs, encore à l’étude, les résidus de la fabrication du café 
[Boonamnuayvitaya et coll., 2004] ou les boues activées [Rio et coll., 2005]. Il en résulte une 
forte hétérogénéité des propriétés physico-chimiques de ces matériaux.  
Même si de nombreux travaux ont été consacrés à l’adsorption de polluants phénolés sur 
CA, des interrogations subsistent quant au(x) phénomène(s) prépondérant(s) qui explique(nt) 
les performances de certains charbons par rapport à d’autres. Les mécanismes impliqués 
font référence aux propriétés texturales des charbons (surface spécifique et distribution de 
taille de pores), mais surtout aux fonctions de surface (particulièrement groupements 
oxygénés) qui confèrent au CA son caractère acido-basique et déterminent selon 
l’environnement (pH de la solution) sa charge électrique [Moreno-Castilla, 2004 ; Dabrowski 
et coll., 2005]. 
Pour ce qui est de son activité catalytique en oxydation à l’air, le mécanisme impliqué – 
hétérogène (où à la fois le polluant et l’oxygène réagiraient en phase adsorbée) ou hétérogène 
– homogène (où le CA décomposerait l’oxygène en radicaux qui viendraient ensuite oxyder le 
polluant en solution) – reste encore sujet à discussion dans la littérature [Pintar et Levec, 
1994 ; Stüber et coll., 2005]. Dans le premier cas, ce sont les mêmes propriétés que celles 
régissant l’adsorption qui seraient impliquées et les performances exceptionnelles du 
charbon actif comme catalyseur d’oxydation viendraient de sa capacité à concentrer les 
molécules de polluants à sa surface [Santiago et coll., 2005]. Il est évident que les cendres 
du CA, composées notamment de métaux, peuvent aussi contribuer à son activité 
catalytique, notamment si elles contiennent du fer ou du cuivre [Baricot Mendoza, 1998]. 
Pour essayer de mieux comprendre le rôle individuel de ces propriétés – en particulier celles 
1 - turbine de Rushton  
2 – tube creux d’agitation  
3 – débitmètre à flotteur  
4, 10 – capteurs de pression  
5, 9 – sondes de température (Pt-100) 
6 - serpentin de refroidissement 
7 – four circulaire 
8 – réserve de gaz 
11 – vanne de régulation de pression 
12 – vanne de prélèvements de liquide 
13 – condenseur 
14 – panier de catalyseur 
15 – entraînement magnétique 
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de surface, différents auteurs ont proposé de modifier chimiquement ou thermiquement les 
charbons, mais ces modifications n’arrivent pas en général à effacer les disparités observées 
entre des charbons de sources différentes [Santiago et coll., 2005]. La complexité de cette 
étude est aussi liée au fait que les charbons subissent eux-mêmes des transformations, à la 
fois chimiques et structurales, au cours de l’oxydation catalytique. 
Dans le cadre de nos travaux, nous nous sommes plutôt intéressés à des charbons issus de 
sources variées, dont le tableau 3.1 récapitule les principales propriétés.  
 
  Charbon 
(origine) 
SBETa Vmésob Vmicroc Teneurs en 
cendresd 
(Fee) 
pHPZC ou 
pHcontactf 
Fonctions de 
surface : 
acides / basiquesg 
(m2.g-1) (cm3.g-1) (cm3.g-1) (% mass)      (mmol.g-1) 
PICA F22 
(houille) 
985 0,11 0,41 12,0 (0,06) 9,0 0,24 / 0,51 
PICA L27  
(bois) 
1860 0,48 0,77 8,3 (0,008) 6,2 1,85 / 0,59 
PICA S23 
(noix de 
coco) 
1230 0,04 0,49 3,2 (0,01) 9,7 0,30 / 0,98 
MERCK 
2514 (bois)  
980 0,20 0,37 < 6 (0,01) 8,9 0,21 / 0,46 
CIPIMM C1 
(casuarine) 
1230 0,26 0,53 > 9 (0,06) 11,0 0,13 / 2,13 
C_DRAW * 180 0,08 0,07 68,5 (4,4) 8,6 - 
C_DMAD * 125 0,11 0,05 79,0 (5,4) 8,9 - 
SA_DRAW * 265 0,17 0,11 65,0 (4,8) 8,7 - 
SA_DMAD * 155 0,15 0,06 78,2 (6,2) 9,5 - 
Hardened 
SA_DRAW * 
200 0,16 0,08 < 65 (5,0) - - 
CA_DSBS * 90 0,03 0,03 59,0 (0,66) 8,1 - 
a surface BET et volumes poreux mesurés sur porosimètre Micromeritics ASAP 2010  
b volume mésoporeux calculé d’après le modèle de Barrett, Joyner et Halenda (1951) 
c volume microporeux calculé d’après le modèle de Horvath et Kawazoe (1983) 
d données fournies par PICA, MERCK, l’IC Londres ou le GEPEA Nantes 
e estimé à partir de l’analyse de lixiviats acides par ICP-AES (Jobin Yvon – Ultima 2R) 
f pHPZC ou pH au point de charge nulle (charbons actifs PICA, MERCK et C1) correspondant au pH de 
la solution (de HCl ou NaOH avec 0,1 mol.L-1 de NaCl) pour lequel il n’y a pas eu d’évolution après 
contact avec le charbon ; pH de contact (charbons de boues) mesuré après contact du charbon avec 
une solution à 0,1 mol.L-1 de NaCl 
g  mesurées par la méthode de Boehm (1966) 
Les charbons marqués d’une * correspondent à des matériaux carbonés issus de la pyrolyse de boues 
de station : C_DMAD et C-DRAW synthétisés par simple pyrolyse à 900°C des boues séchées, 
SA_DMAD et SA_DRAW obtenus après activation à la vapeur à 838°C, CA_DSBS activé sous CO2 à 
875°C, « Hardened SA_DRAW » obtenu à partir du matériau « SA_DRAW » en incorporant 5% (en 
masse) de PVA pour augmenter sa dureté. 
 
Tableau 3.1 – Propriétés physico-chimiques des charbons étudiés. 
 
Les cinq premiers sont des charbons actifs à proprement parler, tandis que les suivants 
peuvent être plutôt qualifiés de matériaux carbonés compte-tenu de leur très fort taux de 
cendres. Nous conserverons néanmoins l’appellation de « charbons » pour ces derniers. A 
l’exception du charbon L27, les CA étudiés sont des matériaux plutôt basiques et 
microporeux, avec une surface spécifique de 1000 à 2000 m2.g-1. Les charbons issus de la 
pyrolyse de boues ont une surface quatre à dix fois plus faible. 
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3.1.3.2 Capacité d’adsorption des charbons neufs 
Des isothermes d’adsorption ont été mesurées sur les différents charbons étudiés pour des 
composés variés, la plupart des phénols : phénol, acide 4-hydroxybenzoïque, paracétamol, 
lévodopa … ; elles montrent des capacités qui peuvent dépasser 300 mg de polluant / g de 
charbon. 
Elles ont été modélisées par les modèles classiques de Freundlich (1906) ou Langmuir 
(1916), ou en utilisant des modèles empiriques plus complexes, comme ceux de Redlich et 
Peterson (1959) ou Khan et coll. (1997) qui proposent une combinaison des deux modèles 
précédents.  
Du point de vue des performances d’adsorption, les conclusions suivantes ont pu être tirées 
de la comparaison des isothermes obtenues sur les différents charbons : 
- Un charbon acide comme le L27 (cf. Tableau 3.1) a une capacité significativement 
plus faible que celles des autres CA, et ce même si sa surface spécifique est la plus 
élevée. Ceci s’explique par le fait que les groupements acides favorisent l’adsorption 
compétitive de l’eau par formation de liaisons hydrogène [Coughlin et Ezra, 1968 ; 
Franz et coll., 2000]. Par ailleurs, ces fonctions oxygénées peuvent affecter la densité 
électronique des couches de graphène et donc les interactions - avec le noyau 
aromatique du phénol [Moreno-Castilla, 2004 ; Dabrowski et coll., 2005]. 
- C’est généralement le CA le plus basique (S23 ou C1) qui présente la plus forte 
capacité d’adsorption pour les phénols. Les groupements basiques renforcent en effet 
les interactions -, ainsi que l’adsorption irréversible en condition oxique 
[Stavropoulos et coll., 2008 ; Tessmer et coll., 1997]. Ils pourraient également 
contribuer à des interactions de type donneur-accepteur avec la molécule 
aromatique [Matson et coll., 1969 ; Fierro et coll., 2008]. 
- Comme attendu par leur faible surface spécifique, les matériaux carbonés issus de la 
pyrolyse de boues ont une plus faible performance d’adsorption, surtout aux faibles 
concentrations de polluant (ici < 0,005 mol.L-1) où le volume microporeux joue un 
rôle important [Terzyk, 2003]. Néanmoins, aux plus fortes concentrations (> 0,03 
mol.L-1) la capacité du SA_DRAW peut atteindre 50% de celle d’un charbon actif 
comme le F22, malgré un rapport de surface de 1/4. Encore une fois, il n’y a donc 
pas de relation simple entre la surface d’un charbon et ses performances 
d’adsorption. 
La fixation préférentielle d’une molécule (aromatique) sur le charbon dépend aussi bien 
évidemment de ses propriétés propres ; en particulier la présence de substituants 
supplémentaires sur le noyau aromatique peut modifier son affinité pour le CA. La plupart 
des auteurs mettent en évidence l’influence de six paramètres qui peuvent présenter des 
effets antagonistes : la solubilité de la molécule, son hydrophobicité (pour les solutions 
aqueuses) mesurée par le coefficient de partage octanol/eau, la nature des substituants 
présents sur le noyau aromatique (affectant sa densité électronique), la taille et la 
configuration de la molécule, sa tendance à s’oligomériser en présence d’oxygène (mesurée 
par son potentiel critique d’oxydation), et le pH de la solution qui détermine si la molécule 
est sous forme ionisée (introduisant des interactions électrostatiques avec la surface chargée 
du CA) [Moreno-Castilla et coll., 1995 ; Nouri et Haghseresht, 2004 ; Singh et Yenkie, 2006 ; 
Lu et Sorial, 2007 ; Derylo-Marczewska et coll., 2008]. Les études d’adsorption de différents 
phénols substitués – acide 4-hydroxybenzoïque, 4-nitrophénol, 4-chlorophénol – réalisées en 
préliminaire au procédé AD-OX [Creanga Manole, 2007 ; Ayral, 2009 ; Mohamed, 2011] 
suggèrent le rôle privilégié du caractère électro-attracteur (favorable) ou électro-donneur 
(défavorable) du substituant, ainsi que des interactions électrostatiques (lorsque le pH le 
permet) et enfin de la chimisorption par couplage oxydant (en présence d’oxygène).  
 
Les travaux relatifs à l’adsorption des phénols sur charbons sont plus particulièrement 
détaillés dans Quesada-Peñate et coll., Chem. Eng. J., 152 (1), 183-188 (2009a) et 
Andriantsiferana et coll., J. Environ. Eng., 139 (3), 402-409 (2013) - articles dont je suis co-
auteur, ainsi que dans Mohamed et coll., Environ. Technol., 32 (11-12), 1325-1336 (2011). 
3.1.3.3 Activité catalytique initiale 
La forte capacité d’adsorption des charbons nous a amenés à procéder en deux étapes pour 
l’étude de la dégradation du polluant, d’abord une phase d’adsorption sous atmosphère 
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inerte à la température de réaction, puis l’oxydation sous circulation d’air, de façon à 
essayer de découpler au mieux les phénomènes. Pour le cas du phénol et du paracétamol, 
les quantités préalablement adsorbées, ainsi que les vitesses initiales d’oxydation ont ainsi 
été comparées pour différents charbons du tableau 3.1 (thèses de C. Ayral et I. Quesada).  
Les résultats obtenus lors de l’étape d’adsorption préliminaire sont conformes au 
classement des isothermes mesurées à température ambiante, avec seulement des capacités 
diminuées à 150°C du fait de l’exothermicité de l’adsorption. 
Pour ce qui est de la dégradation des deux molécules, elle se révèle très lente en l’absence de 
charbon aux conditions étudiées (autour de 150°C et 20 bar d’air), avec une conversion ne 
dépassant pas 10% après 4 heures d’oxydation. Pour l’ensemble des CA étudiés, on note 
une accélération très significative de la vitesse initiale d’oxydation des polluants (la 
conversion mesurée en phase liquide dépassant 90% en 2 heures), ce qui confirme leur 
activité catalytique. Des essais d’oxydation de phénol ont également été réalisés sur les 
matériaux issus de pyrolyse de boues de station, synthétisés par l’Imperial College de 
Londres et l’Ecole des Mines de Nantes. Malgré leur faible surface active, ces matériaux ont 
présenté des performances catalytiques non négligeables, voire même dans le cas du 
SA_DRAW supérieures à celles de certains charbons actifs. Ce sont probablement ici les 
quantités élevées de fer présentes dans ces matériaux qui contribuent à leur efficacité en 
oxydation. 
Pour les deux polluants, des résultats bien meilleurs ont été obtenus dans le cas de CA 
basiques, ce qui suggère qu’il existe un lien entre la capacité d’adsorption et la vitesse 
initiale d’oxydation lors du premier cycle ou du moins qu’elles sont toutes deux influencées 
par les mêmes facteurs dominants. La figure 3.3 montre ainsi le même classement des 
charbons pour ce qui est de leur isotherme d’adsorption du phénol et de leur activité 
catalytique initiale pour son oxydation dans le même domaine de concentration du 
polluant : L27 < F22 < S23. 
Il est intéressant de noter que la littérature fournit des résultats contrastés, voire 
contradictoires, à ce propos. Santiago et coll. (2005) ont observé une diminution de l’activité 
catalytique pour des charbons rendus acides par traitement chimique avant leur utilisation 
en oxydation du phénol. Par contre, parmi les deux charbons natifs testés, celui qui 
adsorbait le plus s’est révélé le moins performant. Quintanilla et coll. (2007) indiquent quant 
à eux que la présence de groupements acides à la surface du charbon serait favorable à 
l’oxydation du phénol - contrairement à ce qui est reporté pour l’adsorption - mais leurs 
résultats correspondent à des charbons utilisés après de nombreuses heures d’oxydation 
continue, donc probablement très différents des charbons originels.  
Pour mieux comprendre ces phénomènes, il s’est donc avéré nécessaire de recycler les 
charbons au cours de cycles successifs d’adsorption-oxydation. 
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Figure 3.3 – Adsorption et oxydation du phénol sur différents charbons actifs neufs : (a) 
isothermes d’adsorption à 25°C, (b) évolution au cours de l’oxydation de la concentration de 
polluant, normalisée par la concentration initiale après adsorption préliminaire à chaud sous 
azote (mCA = 2 g [dp = 0,8-1 mm], C0 = 1 g.L-1, VL = 0,2 L, T = 150°C, pO2 = 3,2 bar). 
3.1.3.4 Evolution des performances des CA au cours de cycles AD-OX « batch » 
Le recyclage des grains de CA a conduit à une chute importante de la conversion du 
polluant durant les premières oxydations, puis à une quasi-stabilité de l’activité, comme 
l’illustre la figure 3.4a pour le paracétamol. Par ailleurs, le suivi de la capacité d’adsorption 
de ces charbons recyclés, figure 3.4b, semble confirmer le lien qui existe entre leurs 
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propriétés d’adsorption et de catalyse, puisque l’on observe pour chacun une évolution tout 
à fait similaire à celle de la figure 3.4a. Si les charbons les plus basiques – ici S23 et C1 – 
sont initialement les plus intéressants, à l’usage c’est le charbon acide L27 qui conserve le 
mieux ses propriétés et se révèle finalement le meilleur, en accord avec les conclusions de 
Quintanilla et coll. (2007). Par contre, ce charbon forme une plus grande quantité 
d’intermédiaires réactionnels puisque l’on observe une conversion similaire de la DCO - de 
l’ordre de 20% - pour tous les charbons au dernier cycle. Malgré tout, le dernier effluent 
d’oxydation obtenu avec le charbon L27 présente une biodégradabilité à court terme 
(mesurée par respirométrie) bien meilleure que celle d’une solution de paracétamol à DCO 
équivalente. 
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Figure 3.4 – Oxydation du paracétamol sur différents charbons recyclés en réacteur batch : 
évolution au cours des cycles (a) du taux de conversion mesuré après 2 h d’oxydation, (b) de la 
quantité de polluant adsorbée lors de l’étape préliminaire sous azote (mCA = 1 g [dp = 0,8-1 
mm], C0 = 1 g.L-1, VL = 0,2 L, T = 150 °C, pN2 = 10 bar en adsorption, pO2 = 3,2 bar en 
oxydation). 
Les caractérisations faites par thermogravimétrie et porosimétrie sur les charbons recyclés 
ont permis de mettre en évidence le dépôt de composés lourds à la suite des cycles AD-OX : 
ces derniers correspondent à la formation d’oligomères lors de l’oxydation, qui viennent 
donc bloquer les sites actifs des charbons. On observe ainsi une très forte réduction de la 
surface spécifique des charbons basiques qui, à l’issue des cycles, représente moins de 10% 
de leur surface originelle. Au contraire, le charbon L27 voit sa surface la mieux préservée, 
réduite par un facteur 4 environ, ses groupements acides limitant les réactions de couplage 
oxydant [Tessmer et coll., 1997]. Dans tous les cas, c’est essentiellement le volume 
microporeux qui est affecté, ce qui est encore en faveur du charbon L27 qui présente aussi 
un volume mésoporeux élevé. 
Du point de vue des intermédiaires d’oxydation, nos résultats suggèrent que l’utilisation 
d’un CA plus basique comme le S23 favorise la formation de plus grandes quantités 
d’intermédiaires aromatiques, tels que la 1,4-benzoquinone et l’hydroquinone à partir du 
phénol, qui se révèlent plus toxiques que le polluant de départ.  
Par ailleurs, la concentration du polluant a aussi un effet sur le vieillissement du charbon et 
ses performances en oxydation : si le tracé du logarithme de sa concentration en fonction du 
temps montre bien une évolution linéaire une fois l’activité stabilisée, il s’agit en fait d’un 
pseudo-ordre 1 puisque dépendant de la concentration initiale. L’identification de la 
cinétique intrinsèque de la réaction a montré qu’une limitation par la diffusion de l’oxygène 
(augmentant avec la concentration de polluant) n’expliquait que partiellement cet effet, et 
qu’il fallait aussi en chercher la cause dans l’évolution différente des propriétés du charbon 
selon la charge en polluant [Ayral, 2009]. 
La trop grande friabilité du SA_DRAW n’a pas permis son recyclage et l’incorporation d’un 
liant n’a pu résoudre le problème, ce dernier n’ayant pas résisté aux contraintes mécaniques 
et chimiques de l’oxydation sous pression : une quantité non négligeable de métal est passée 
en solution au cours des recyclages successifs et un phénomène de moussage a été observé. 
Ce type de matériau – potentiellement intéressant de par sa forte quantité de métaux 
catalytiques – n’a donc pas pu être exploité dans le procédé AD-OX. 
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Ces études préliminaires d’oxydation sur différents charbons sont décrites dans : Ayral et 
coll., Ind. Eng. Chem. Res., 49 (21), 10707–10714 (2010), Julcour Lebigue et coll., J. Env. 
Manage., 91 (12), 2432-2439 (2010), Delmas et coll., European Water Research Series, chap. 
12 (2011) et Quesada-Peñate et coll., J. Hazard. Mater., 221-222, 131-138 (2012). 
3.1.3.5 Interprétation cinétique en réacteur agité 
Ce n’est donc qu’à l’issue de cette phase de « mise en régime » des charbons que l’étude des 
paramètres opératoires (température, pression partielle d’oxygène pO2, concentration de 
polluant) a pu être effectuée. Comme indiqué plus haut, l’interprétation cinétique de ces 
données s’avère malgré tout délicate, car la constante apparente de la réaction incorpore 
tout aussi bien les effets de la diffusion des réactifs dans le charbon (l’oxygène étant en 
général le réactif limitant) que le  « passé » de ce charbon.  
Par ailleurs, malgré la procédure séquentielle adoptée et la forte réduction de la capacité 
d’adsorption observée, rien ne permet d’affirmer que la fraction de polluant réadsorbée en 
début de chaque cycle ne contribue pas de façon importante à l’évolution de la 
concentration en phase liquide mesurée. C’est en particulier vrai pour un CA acide ou 
faiblement basique et une molécule présentant un potentiel critique d’oxydation élevé, pour 
lesquels le phénomène de couplage oxydant est plus faible ; c’est le cas que nous illustrons 
ici avec l’oxydation de l’acide 4-hydroxybenzoïque (4AHB) sur charbon MERCK. 
Pour effectuer une modélisation rigoureuse, il a fallu tenir compte dans les bilans matière 
non seulement de la variation de concentration en phase liquide, mais aussi en phase 
adsorbée. Pour le polluant, nous avons modifié l’équation de diffusion (poreuse)-réaction 
écrite à l’échelle du grain de catalyseur pour faire apparaître un terme d’accumulation 
supplémentaire correspondant à cette quantité en phase adsorbée. Le mécanisme sous-
jacent est plutôt de type homogène-hétérogène puisque le CA est supposé jouer non 
seulement le rôle de promoteur d’espèces actives à partir de l’oxygène, mais aussi de 
réservoir de polluant qui une fois en solution réagit avec ces espèces (selon une loi d’ordre 1 
par rapport à sa concentration en phase liquide). On suppose également localement un 
équilibre d’adsorption instantané, que l’on détermine à partir de l’isotherme mesurée aux 
conditions de température de la réaction et sur le charbon usagé.  
Le modèle conduit ainsi au système d’équations décrit ci-dessous : 
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dans le catalyseur : 
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où la notation ’ se réfère aux propriétés du CA usagé, 
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Pour la particule, on retrouve les conditions aux limites classiques : 
 r = 0 0


r
C jin,
  (symétrie sphérique)      (3.6) 
r = rp  Cin,j = CL,j   (résistance au transfert externe négligeable)   (3.7) 
Après normalisation, il est transformé grâce à une méthode de collocation orthogonale pour 
les dérivées spatiales [Villadsen et Stewart, 1967], et le système algébro-différentiel ordinaire 
est ensuite intégré par la méthode de Gear [Hindmarsh, 1980 ; Sargousse et coll., 1999]. 
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A partir de ce modèle et des profils de concentration obtenus aux différentes conditions, 
nous avons identifié l’ordre de réaction par rapport à l’oxygène (selon une loi puissance) et 
les constantes cinétiques aux différentes températures. Pour ce faire, nous avons en fait 
opéré en plusieurs étapes : calcul de la tortuosité en analysant les données obtenues pour 
deux tailles de particules et deux températures, puis calcul des paramètres cinétiques à 
150°C, température où nous avions le plus de données expérimentales (à différentes pO2), et 
enfin évaluation de l’énergie d’activation à partir de la loi d’Arrhenius et des données à 
plusieurs températures.  
Le tableau 3.2 montre les valeurs des constantes intrinsèques de vitesse obtenues selon que 
l’on tienne compte ou non de la contribution de la phase adsorbée (valeurs entre 
parenthèses dans le second cas). Il est clair qu’aux plus fortes températures (lorsque la 
variation de concentration est la plus importante), l’effet de cette contribution peut être 
important, allant jusqu’à doubler la valeur de la constante de vitesse. Cette approche inédite 
mériterait d’être étendue en tenant compte des réactions de formation des intermédiaires 
(vs. une minéralisation totale du polluant) et des phénomènes d’adsorption compétitive qui 
en résultent. 
 
Température (°C) kp (m3L .( m3CA . s)-1) 
130 0,18 (0,13) 
140 0,33 (0,22) 
150 0,81 (0,47) 
160 1,85 (0,75) 
 
Tableau 3.2 – Constantes cinétiques intrinsèques pour l’oxydation du 4AHB sur CA MERCK : 
50
244
,
OAHBpAHB,p xCkR   (xO2 désignant la fraction molaire d’oxygène dissous) [Creanga Manole 
et coll., 2007a et b]. Entre parenthèses figurent les valeurs sans tenir compte de la 
contribution de la phase adsorbée. 
 
Ce modèle a été appliqué dans Creanga Manole et coll., Ind. Eng. Chem. Res., 46 (25), 8388-
8396 (2007a) pour l’oxydation du 4AHB et Creanga Manole et coll., Int. J. Chem. Reac. Eng., 
5 (A65) (2007b) pour l’oxydation d’un mélange phénol-4AHB. 
3.1.3.6 Cas des mélanges 
Les eaux industrielles présentent généralement un cocktail de molécules. Il est de ce fait 
important d’étudier aussi l’adsorption et l’oxydation de mélanges synthétiques de polluants 
pour mieux appréhender les effets de compétition / synergie qui peuvent exister. 
Si plusieurs travaux de la littérature se sont intéressés à l’adsorption de mélanges de 
phénols sur CA, ce n’était pas le cas de leur oxydation catalytique. 
Nous avons donc abordé ce sujet, d’abord pour un mélange de deux aromatiques (phénol-
4AHB) dans le cadre de la thèse de C. Creanga Manole (2007), puis pour des mélanges plus 
complexes (jusqu’à quatre polluants) dans les travaux de C. Ayral (2009). 
 
D’abord du point de vue de l’adsorption sur CA du mélange phénol-4AHB, les résultats 
expérimentaux de Creanga Manole (2007) et Andriantsiferana et coll. (2007) obtenus pour 
différentes proportions initiales des polluants ont mis en évidence la nette supériorité du 
4AHB pour les raisons mentionnées auparavant : caractère électro-attracteur du 
substituant, interaction électrostatique entre le CA (chargé positivement) et la forme 
anionique du 4AHB au pH de l’étude (le phénol n’étant pas dissocié) et aussi plus faible 
solubilité. Cette adsorption préférentielle du 4AHB se trouve en fait amplifiée en mélange, 
même lorsque le phénol est en excès. 
Dans ce cadre, je me suis intéressée à la modélisation de cette adsorption compétitive, 
d’abord en utilisant une représentation de type Langmuir généralisé, puis en développant 
un modèle prédictif dérivé de la théorie de la solution adsorbée idéale (IAST). Aucun des 
deux modèles n’a permis de prévoir convenablement le résultat de la compétition à partir 
des seules données d’adsorption mono-composant. Par contre, l’approche basée sur une 
régression de l’ensemble des données (mono-constituant et mélanges) pour obtenir les 
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paramètres de Langmuir généralisé a donné une représentation assez précise. Nous avons 
aussi utilisé ces derniers paramètres pour le modèle IAST, dans l’équation de Langmuir de 
chacun des polluants (au lieu des paramètres régressés à partir de leurs isothermes 
séparées) : nous avons alors obtenu une « prédiction » très satisfaisante des résultats en 
mélange. La déviation du mélange par rapport au comportement idéal pourrait donc être liée 
à une interaction des molécules : la présence du 4HBA limiterait l'oligomérisation du phénol 
sur le charbon et donc son adsorption irréversible. 
 
Du point de vue de l’oxydation catalysée par le CA, nous avons aussi débuté l’étude avec le 
mélange phénol-4AHB à des concentrations assez élevées (autour de 6 g.L-1 au total) et le 
CA MERCK. La comparaison aux résultats obtenus pour l’oxydation du 4AHB seul (à 3 g.L-1 
environ) a montré une constante apparente d’oxydation environ deux fois plus faible pour le 
4AHB dans le mélange. Par ailleurs, en mélange la disparition du phénol est également 
apparue plus rapide que celle du 4AHB. A l’aide du modèle développé précédemment, nous 
avons pu calculer les constantes intrinsèques de vitesse, et montré qu’elles étaient en fait 
similaires pour le 4AHB dans les deux cas (seul et en mélange). Ici l’écart observé provenait 
principalement de la forte limitation par diffusion de l’oxygène aux concentrations élevées 
du mélange. Enfin, c’est l’adsorption préférentielle du 4AHB par rapport à celle du phénol 
(négligeable ici) qui expliquait la dégradation apparemment plus rapide du phénol par 
rapport au 4AHB, les deux constantes intrinsèques étant une fois encore du même ordre de 
grandeur. 
Cette étude a été poursuivie sur le charbon F22, en utilisant des grains plus petits (0,8-1 
mm contre 1,25-1,6 mm précédemment) et de plus faibles concentrations de polluants (1 
g.L-1 de chaque) pour minimiser les effets de la diffusion interne, et enfin une plus faible 
masse de charbon (2 g contre 5 g précédemment) pour réduire encore les effets du couplage 
désorption – oxydation. Surtout nous avons étendu les mélanges jusqu’à quatre 
constituants, en ajoutant le 4-chlorophénol (4ClP) et le 4-nitrophénol (4NP). Alors que ces 
deux molécules s’adsorbent de façon assez voisine sur le charbon, nous pouvons remarquer 
qu’elles présentent des réactivités très différentes (figure 3.5a), leur constante apparente de 
vitesse d’oxydation variant dans un rapport de 1 à 10 après stabilisation de l’activité (figure 
3.5b). Les résultats de DCO confirment ces tendances, avec cependant dans le cas du 4ClP 
un abattement seulement légèrement supérieur à celui du phénol. On trouve ici une vitesse 
de dégradation similaire pour le 4AHB seul et en mélange (même légèrement accélérée dans 
ce dernier cas), ce qui suggère donc que les effets de la diffusion de l’oxygène se font ici peu 
ressentir (le calcul du module de Weisz de l’oxygène place en fait la réaction au début du 
régime intermédiaire). De même, il y a peu d’écart entre le phénol et le 4AHB, bien que la 
compétition d’adsorption au détriment du premier soit toujours vérifiée, ce qui impliquerait 
une plus faible contribution de la phase adsorbée. La chute de réactivité du phénol observée 
lorsque ce polluant est seul et en mélange avec le 4AHB ne s’expliquerait alors que par un 
effet spécifique d’interaction (ce d’autant plus que la surface du CA apparaît mieux 
préservée dans le dernier cas, la présence du 4AHB réduisant le couplage oxydant). C’est 
encore plus vrai lorsque l’on examine le cas du 4ClP dont la constante de vitesse chute d’un 
facteur 3 entre le cas du polluant seul et le mélange phénol-4ClP. De façon générale, la 
conversion des molécules les plus réactives est ainsi généralement ralentie, tandis que les 
polluants réfractaires (4NP en particulier) bénéficient de leur présence comme le montrent 
les résultats obtenus pour les derniers mélanges. On observe donc ici un véritable 
nivellement des réactivités en mélange, qui justifie a posteriori l’utilisation traditionnelle 
(par commodité) d’une référence globale, comme la DCO ou le COT (carbone organique total) 
pour le suivi du traitement d’effluents réels par oxydation sur charbon. 
Un tel comportement a déjà été observé dans le cas d’oxydation non catalytique de 
molécules aromatiques. Les travaux de Fu et coll. (2005) ont montré que l’addition de 
phénol au nitrobenzène permet d’accélérer l’oxydation de ce dernier, mais en augmentant la 
période d’induction pour l’oxydation du phénol. De même, Apolinário et coll. (2008) ont 
également mis en évidence des interactions entre les molécules de dinitrophénol et 
trinitrophénol : la conversion du TNP (composé réfractaire) est accélérée en présence de 
DNP, tandis que celle du DNP est ralentie. Dans les deux cas, c’est un mécanisme de type 
radicalaire qui a été avancé pour expliquer cette différence de comportement en mélange. 
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Il serait donc probable que ce même mécanisme intervienne en présence de charbons, même 
si comme nous l’avons vu, de nombreux autres phénomènes viennent alors compliquer 
l’oxydation : vieillissement différent du CA selon le type de polluant et sa concentration, effet 
de l’adsorption compétitive, effet de la diffusion interne … 
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Figure 3.5 – Oxydation catalytique de différents phénols (séparément et en mélange) sur 
charbon F22 après stabilisation de l’activité : (a)  évolution de la concentration normalisée de 
chaque polluant traité seul en oxydation, (b) influence du mélange et de la nature des 
polluants sur la constante cinétique apparente d’oxydation de chacun des 4 polluants  
(mCA = 2 g [dp = 0,8-1 mm], C0 = 1 g.L-1 pour chaque polluant, VL = 200 mL, T = 150°C, pO2 = 3,2 
bar, C0,ox est la concentration après adsorption préliminaire, Rpol,app = k’app*Cpol). 
 
Enfin, de façon intéressante, même s’il s’agit probablement d’un cas particulier, nous avons 
également pu observer qu’en termes de concentration globale l’oxydation du mélange le plus 
complexe obéit assez précisément à un modèle simplifié basé sur les oxydations respectives 
des polluants séparés (le phénol peu adsorbé se retrouvant majoritaire à l’issue de la phase 
d’adsorption préliminaire).  
 
Les travaux sur les mélanges ont donné lieu à 3 publications : Andriantsiferana et coll., J. 
Environ. Eng., 139 (3), 402-409 (2013) pour l’adsorption, Creanga Manole et coll., Int. J. 
Chem. Reac. Eng., 5 (A65) (2007b) et Ayral et coll., Ind. Eng. Chem. Res., 49 (21), 10707–
10714 (2010) pour l’oxydation.  
 
 
3.1.4 Procédé AD-OX en lit fixe  
L’étude du procédé AD-OX a enfin été réalisée en lit fixe, en utilisant deux réacteurs 
distincts : 
- le réacteur pilote (LR = 120 cm, dR = 2,54 cm) déjà utilisé pour l’étude de l’oxydation 
continue des polluants [Suwanprasop et coll., 2005 ; Creanga Manole et coll., 
2007a]. Le dispositif a été alors modifié avec une recirculation du liquide au cours de 
l’oxydation, réalisée ici en batch ; 
- un mini-réacteur dédié (LR = 18 cm, dR = 1 cm), permettant de réduire le temps 
nécessaire à la saturation du lit et donc d’étudier plus rapidement le vieillissement 
de l’adsorbant sur de nombreux cycles. 
Le réacteur pilote est équipé de sondes Pt100 et de vannes de prélèvement qui permettent de 
suivre les évolutions axiales de température et concentration. Pour le second dispositif, les 
prélèvements sont réalisés au niveau du réservoir de liquide connecté au réacteur. 
La figure 3.6 présente les photographies de ces deux installations. J’ai surtout suivi les 
études expérimentales menées sur le réacteur pilote que j’exposerai donc plus en détail. 
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Figure 3.6 – Pilotes de réacteurs à lit fixe utilisés pour les études du procédé AD-OX à l’air : 
(a) réacteur pilote modifié, (b) mini-réacteur. 
 
Comme précédemment, je décrirai ici séparément les résultats relatifs à chacune des étapes 
du procédé obtenus au cours des différentes études. 
3.1.4.1 Etape d’adsorption 
Les travaux de Creanga Manole (2007) ont initié l’étude du procédé AD-OX en réacteur 
pilote, en utilisant un charbon (MERCK) déjà longuement utilisé en oxydation continue de 
4AHB, puis de mélange phénol-4AHB. C’est ce dernier effluent qui a été retenu. 
L’étape d’adsorption a été ici poursuivie bien après le seuil de concentration désiré en sortie, 
de façon à mieux connaître les capacités d’adsorption du lit de charbon neuf ou régénéré. 
Cette procédure a ensuite été répétée pour la plupart des études. 
La figure 3.7 montre deux courbes de percée obtenues successivement sur ce charbon, la 
dernière après une étape de régénération oxydante de près de 20 heures. Nous observons ici 
le phénomène caractéristique du perçage d’un mélange avec adsorption préférentielle d’une 
espèce (ici le 4AHB) qui entraîne l’expulsion de l’espèce la moins adsorbée (ici le phénol), 
dont la concentration passe par un maximum supérieur à la concentration d’alimentation. 
Nous pouvons aussi vérifier que les deux expériences consécutives donnent des résultats 
très similaires, ce qui confirme la stabilité de la capacité d’adsorption du CA, mais n’a rien 
d’étonnant après plus de 300 heures de fonctionnement en oxydation continue. Cependant 
cette capacité se trouve fortement altérée par rapport à celle du charbon initial (par un 
facteur 6 au total environ) et dans les conditions retenues le procédé n’est pas 
économiquement viable avec un temps de percée n’excédant pas la demi-heure. 
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Figure 3.7  – Courbes de perçage d’un mélange équimolaire phénol-4AHB sur CA MERCK 
usagé (mCA = 320 g [dp = 1,25-1,6 mm], QL = 3 L.h-1, T = 25°C). 
 
Nous avons donc voulu vérifier par la suite si comme en réacteur autoclave, cette forte 
altération des propriétés du charbon se produisait de façon brutale au cours des premiers 
cycles (le rapport solide sur liquide ici très élevé pouvant réduire la contribution du couplage 
oxydant [Stüber et coll., 2001]), et aussi quel taux de régénération on pouvait espérer après 
de nombreux cycles. 
Dans le cadre de la thèse de I. Quesada (2009), le procédé AD-OX en lit fixe a été mis en 
œuvre pour le traitement de solutions de paracétamol, en partant donc cette fois de charbon 
neuf. Deux des charbons mentionnés précédemment (S23 et L27) ont été étudiés 
successivement.  
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Figure 3.8 – Courbes de perçage du paracétamol au cours de cycles AD-OX sur deux 
charbons (QL = 6,5 L.h-1, T = 25°C) : (a) L27 (mCA=168 g, dp = 1,25-1,4 mm) (b) S23 (mCA = 340 
g, dp = 1,25-1,4 mm). 
 
Déjà du point de vue de l’adsorption initiale, ces deux charbons présentent un 
comportement différent : alors qu’une saturation complète du lit de charbon a pu être 
réalisée en une journée pour le CA L27 (figure 3.8a), 3 jours d’adsorption n’ont permis 
d’atteindre que les trois quarts de la capacité d’adsorption du charbon microporeux, la 
concentration de sortie s’élevant à 95% de la concentration d’entrée (figure 3.8b). Ceci 
s’explique par une diffusivité bien plus faible dans le cas du charbon S23, qui se traduit par 
un perçage très progressif (au lieu d’un front vertical). Ce comportement dynamique est 
donc néfaste à son application dans le procédé, puisque conduisant à atteindre la 
concentration limite en sortie bien avant la saturation du lit. 
Après environ 15 heures d'oxydation à chaque fois, environ 43% de la capacité initiale 
d'adsorption du CA L27 a pu être récupéré aux 2e et 3e cycles, contre seulement 13% pour le 
2e cycle du CA S23. Cependant une oxydation plus longue a permis d’améliorer le taux de 
Chapitre III - Procédés non conventionnels pour l’environnement 
 79 
régénération du S23 au 3e cycle (jusqu’à 39% après 30 heures). Cela signifierait qu’une 
oxydation plus poussée s’attaquerait aux molécules logées dans les plus petits pores de ce 
charbon et plus difficiles d’accès, voire détruirait en partie les produits lourds formés par 
couplage oxydant, mais cela ne permet au mieux qu’une régénération partielle, comme l’ont 
aussi observé Cordero et coll. (2008). 
Les mêmes conclusions ressortent de l’étude de Krou (2010) menée sur de nombreux cycles 
(jusqu’à une quinzaine) avec différents polluants (phénol, colorant, effluent de STEP) et 
différents charbons (F22, S23, C_DMAD) en utilisant le réacteur de dimensions réduites : les 
performances d’adsorption des charbons sont surtout altérées entre les deux premiers 
cycles du fait du dépôt dans les pores de produits lourds formés lors de l’oxydation 
régénérative (condensation des molécules par couplage oxydant). Puis, lors des cycles 
suivants, les capacités d’adsorption des charbons restent quasiment stables. 
 
J’ai réalisé la modélisation de l’étape d’adsorption pour deux des systèmes précédents 
(mélange phénol-4AHB / MERCK usagé et phénol / F22). Le modèle utilisé assimile la 
colonne d’adsorption à une série de cuves parfaitement agitées identiques en cascade et 
décrit les phénomènes de diffusion et d’équilibre local d’adsorption au niveau des grains de 
charbon. Une représentation classique de diffusion poreuse est utilisée, même si en fait le 
coefficient identifié inclut aussi - et surtout - la contribution de la diffusion de surface 
(jusqu’à 20 fois supérieure d’après Hui et coll. (2003)).  Comme précédemment, le système 
d’équations algébriques et différentielles partielles est d’abord normalisé, puis réduit par la 
méthode de collocation orthogonale. L’intégration dans le temps utilise la méthode de Gear. 
Une optimisation des paramètres du modèle est réalisée selon la méthode de Gauss-Newton. 
L’isotherme d’adsorption du polluant sur le charbon originel ayant été préalablement 
mesurée, seul le coefficient de diffusion effectif global a dû être identifié pour représenter le 
premier perçage à partir d’un charbon neuf. La valeur très élevée obtenue confirme que c’est 
bien la diffusion en surface de pores qui est prédominante dans ce cas, la diffusivité poreuse 
représentant moins de 10% de la diffusivité effective globale d’après les valeurs classiques 
de tortuosité de grain.  
Pour le charbon usagé, les paramètres de l’isotherme (a priori inconnue) ont été identifiés en 
même temps que la (les) diffusivité(s). Un modèle de type Langmuir (ou Langmuir généralisé 
pour le mélange) a été utilisé. Dans le cas du mélange, la même valeur de capacité maximale 
d’adsorption qmax a été utilisée pour les deux polluants (en accord avec ce qui a été observé 
sur CA neuf) et le rapport de leur diffusivité effective globale a été fixé au rapport de leur 
diffusivité moléculaire, aucune information n’étant connue sur leur diffusion de surface. 
L’étude de sensibilité montre que la précision de la régression est plus sensible à la valeur 
de diffusivité, qu’aux valeurs individuelles des paramètres de Langmuir (sous contrainte de 
retrouver les quantités adsorbées). Dans le cas du mélange, nous avons pu vérifier 
néanmoins que le jeu de paramètre optimal obtenu permettait de retrouver les valeurs 
d’équilibre d’adsorption du 4AHB mesurées sur ce CA usagé après lavage prolongé à l’eau 
distillée. Dans le cas du phénol, nous avons utilisé la même valeur de qmax que celle obtenue 
à partir de l’isotherme mesurée sur ce CA usagé à 150°C pour les besoins du modèle 
d’oxydation, faisant porter l’effet de la température sur la seule constante d’adsorption K. 
Les valeurs identifiées pour ce dernier cas sont répertoriées dans le tableau 3.3. 
 
Charbon 
actif 
Paramètres du modèle de Langmuir 
eq
eq
maxeq
KC
KC
qq


1
 
et coefficient de diffusion effectif global 











eq,in
eq
Speeg
C
q
DDD  
F22 neuf 
qmax = 2,11 mol.kg-1 et K = 4,08 m3.mol-1 (d’après isotherme à 25°C) 
Deg = 3,4710-9 m2.s-1 
F22 usagé 
qmax = 0,921 mol.kg-1 (d’après isotherme à 150°C) 
K = 0,086 m3.mol-1 
Deg = 3,5510-10 m2.s-1 
Tableau 3.3 – Paramètres du modèle de Langmuir et coefficient de diffusion effectif global 
pour l'adsorption du phénol sur un lit de CA F22 à T = 25°C (voir figure 3.9b). 
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Comme attendu, les valeurs de K obtenues sont bien plus faibles que dans le cas du 
charbon neuf. Ceci conduit donc à une chute de la capacité d’adsorption très marquée aux 
faibles concentrations de polluant. La dérivée de la quantité adsorbée qeq par rapport à la 
concentration à l’équilibre Ceq étant alors bien plus faible, la contribution du terme de 
diffusion de surface diminue au profit de la diffusivité poreuse : cette dernière représenterait 
ainsi 15 à 40% de la diffusivité effective globale. 
La figure 3.9 montre que dans tous les cas le modèle utilisé permet une représentation 
satisfaisante des courbes de percée. 
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Figure 3.9 – Courbes de perçage au cours des cycles AD-OX : profils expérimentaux 
(symboles) et simulés (lignes) après optimisation des paramètres. 
(a) Premier perçage pour le mélange phénol-4AHB sur charbon MERCK usagé (mCA = 320 g [dp 
= 1,25-1,6 mm], QL = 3 L.h-1, T = 25°C) et (b) perçages successifs pour le phénol sur charbon 
F22 (mCA = 7,2 g [dp = 0,8-1 mm], QL = 0,23 L.h-1, T = 25°C). 
3.1.4.2 Etape d’oxydation 
L’oxydation s’effectue en batch dans une boucle de recirculation incluant le lit de charbon et 
un réservoir de liquide à la concentration utilisée pour saturer ce lit. 
Pour la mise en régime du réacteur pilote, nous avons adopté une procédure assez analogue 
à celle appliquée pour l’étude cinétique en réacteur autoclave, qui consiste à réaliser le 
chauffage et la mise sous pression à l’azote. Puis l’oxydation est démarrée en remplaçant 
l’azote par l’air (enrichi). En raison d’une mauvaise tenue à la température de la pompe 
volumétrique, la solution polluée a été refroidie avant la pompe de recirculation, conduisant 
à une évolution axiale de la température sur les 40 premiers centimètres du réacteur 
chauffé en paroi.  
Sur le mini-réacteur AD-OX, par contre, ces gradients ont été éliminés grâce à une bonne 
isolation et un système de préchauffage. Par ailleurs, pour s’approcher du procédé réel, l’air 
a été introduit pendant la période de chauffe.  
La figure 3.10a montre en termes de DCO équivalente l’évolution de la concentration de 
paracétamol observée à la sortie du réacteur pilote lors de la première oxydation sur les 
charbons S23 et L27. L’oxydation débute à une concentration de polluant plus élevée que 
celles introduite du fait de la désorption importante durant la période de chauffe sous azote 
et conduit à une décroissance quasi-exponentielle de cette concentration. Si au tout début, 
on observe une diminution plus rapide de la concentration en paracétamol avec le CA S23, 
la conversion totale du polluant nécessite 12 heures avec ce charbon contre 4 heures pour 
le CA L27. Ceci est bien en accord avec les conclusions de l’étude précédente en réacteur 
agité qui a montré que si le L27 était moins efficace pendant la première oxydation, il 
donnait finalement les meilleurs résultats après cinq cycles d’oxydation. Au débit de 
recirculation étudié (2 L.h-1), des gradients de concentration assez marqués sont observés le 
long du réacteur pilote. Une diminution de ce débit accentue les gradients axiaux de 
concentration, mais conduit à une augmentation plus rapide de la température le long du 
réacteur, réduisant le temps d’abattement du polluant [Creanga, 2009].  
Pour l’oxydation considérée, la DCO du liquide mesurée en sortie montre une évolution 
surprenante au cours du temps, suivant celle du paracétamol pendant la première heure 
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pour ré-augmenter ensuite jusqu’à une valeur correspondant à 5 à 15% de la DCO totale 
introduite. Cela doit s’expliquer par la formation d’intermédiaires réactionnels moins 
adsorbables. 
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(b) 
Figure 3.10 – Evolution de la demande chimique en oxygène (et de la contribution du 
polluant) au cours de la 1e oxydation après chauffage sous azote ou air : (a) pour le 
paracétamol sur CA L27 et S23 en réacteur pilote (mCA = 168 et 340 g respectivement, C0 = 1 et 
2 g.L-1 respectivement, QL = 2 L.h-1, Qair = 100 NL.h-1, VL = 2 L, T = 150°C, pO2 = 3,2 bar) et (b) 
pour le phénol sur CA F22 en mini-réacteur (mCA = 7,2 g, C0 = 0,5 g.L-1, QL = 2,44 L.h-1, Qair = 
30 NL.h-1, VL = 0,5 L, T = 150°C, pO2 = 9,5 bar). 
 
Dans le mini-réacteur AD-OX, pour lequel le rapport des volumes de solide sur liquide est 
beaucoup plus faible, un tel comportement n’a pas été observé (avec le phénol). Dans ce cas, 
les deux concentrations (polluant et DCO) ont présenté un maximum dû à la désorption 
prédominante durant la période de chauffe sous air, avant de diminuer régulièrement au 
cours du temps, comme le montre la figure 3.10b (le taux de minéralisation calculé à partir 
du maximum de concentration atteignant jusqu’à 85%). 
C’est pour ce réacteur que la modélisation de l’étape d’oxydation a été entreprise, la 
similitude des profils de concentration de polluant et de DCO et le caractère quasiment 
isotherme de ce réacteur permettant de simplifier le problème. 
 
Le système à modéliser peut être représenté par le schéma de la figure 3.11a, comprenant 
une boucle de recirculation liquide reliant le réacteur à lit fixe à un bac mélangeur. 
Dans le réacteur à lit fixe les phénomènes suivants doivent être pris en compte à chaque 
instant : diffusion des réactifs (polluant et oxygène) dans les grains de charbon, équilibre 
local d’adsorption/désorption du polluant, réaction d’oxydation catalytique conduisant à la 
consommation du polluant et de l’oxygène le long du réacteur.  
Pour ce faire, nous avons développé des modèles de complexité croissante, basés sur les 
hypothèses suivantes : 
- gradients axiaux de température négligés dans le lit fixe (faible exothermicité, 
préchauffage du mélange gaz-liquide, circulation rapide du liquide), 
- transfert de chaleur supposé rapide entre les phases, 
- vaporisation du solvant négligée (condenseur efficace), 
- mouillage total du catalyseur (mode ascendant), 
- grain de charbon assimilé à une particule sphérique, grain isotherme, 
- équilibre d’adsorption instantané localement dans le grain, 
- isotherme d’adsorption décrite par une loi de type Langmuir,  
- minéralisation totale du polluant seule prise en compte,  
- propriétés du charbon stabilisées, que ce soit en tant qu’adsorbant ou catalyseur, 
- bac parfaitement mélangé, 
- pas de retard entre la sortie du réacteur et l’entrée du bac, ni entre la sortie du bac 
et l’entrée du réacteur (volume des tubes de raccordement négligeable). 
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Dans un premier temps, une approximation supplémentaire a été réalisée en assimilant le 
réacteur à lit fixe inclus dans la boucle de recirculation à un réacteur parfaitement mélangé, 
ce qui se traduit par une concentration de phénol uniforme dans le réacteur. On suppose 
donc que le débit de recirculation est suffisamment élevé pour que la conversion par passe 
soit très faible. L’oxygène est aussi considéré comme étant en excès et sa concentration est 
donc constante et uniforme. Ce modèle simplifié repose alors sur des équations similaires à 
celles utilisées lors de l’étude cinétique, avec simplement un terme convectif à ajouter pour 
le réacteur et une équation supplémentaire pour décrire le bac (supposé parfaitement 
mélangé). Il a été résolu par des méthodes numériques identiques. 
 
Dans un second temps, nous avons utilisé la représentation traditionnelle du réacteur à lit 
fixe selon un modèle piston avec dispersion axiale, avec prise en compte de la 
consommation d’oxygène le long du réacteur (cf. équations du chapitre I, § 1.2.1). 
Ce modèle, impliquant une composante axiale supplémentaire, a été résolu à l’aide du 
solveur d’équations différentielles partielles COMSOL Multiphysics. Ce logiciel utilise la 
méthode des éléments finis pour la résolution spatiale et la méthode de Gear pour 
l’intégration temporelle. La résolution est basée sur un couplage multi-échelles [Krou, 2010], 
déjà utilisé pour la simulation du réacteur continu d’oxydation [Creanga Manole, 2007] et 
illustré en annexe A4 pour un réacteur à une phase fluide. 
Ces modèles nécessitent un certain nombre de paramètres pour décrire l’ensemble des 
phénomènes : 
- les variations de température mesurées (en sortie du lit fixe) durant la période de 
chauffe sont représentées par un modèle mathématique (cf. figure 3.11b), 
- les paramètres hydrodynamiques (rétention liquide, coefficient de dispersion axiale) 
et de transfert (coefficients gaz-liquide et liquide-solide) sont calculés à partir de corrélations 
de la littérature, 
- la vitesse d’oxydation du polluant est décrite selon une loi puissance, dont les 
paramètres ont été identifiés lors des études cinétiques antérieures [Ayral, 2009], 
- les paramètres de Langmuir sont calculés à partir de l’isotherme mesurée sur le 
charbon usagé à la température de réaction et de la dernière courbe de perçage (à 
l’ambiante). Comme indiqué précédemment, seule la variation de la constante d’adsorption 
K avec la température est prise en compte, selon une loi de type : 






 
TR
Q
expKK ads  [Do, 
1998]. 
 
Des premières simulations ont été réalisées avec ces deux modèles (sans et avec gradients) 
pour le cas d’une température de réaction constante (selon la procédure de démarrage du 
réacteur pilote où le chauffage était réalisé sous azote). Pour assurer leur cohérence, une 
concentration initiale « équivalente » de polluant a été calculée en supposant un simple 
déplacement de l’équilibre d’adsorption de l’ambiante à cette température. 
Ces simulations ont permis de tirer des premières conclusions sur les phénomènes, à 
savoir : 
- en accord avec le critère de réactif limitant défini par Khadilkar et coll. (1996), on 
observe en début de réaction une forte limitation par la diffusion de l’oxygène à 
l’intérieur des pores du catalyseur, mais pas pour le polluant ; 
- les deux modèles coïncident, car les profils axiaux de concentration sont 
relativement plats dans les conditions étudiées (débit autour de 2 L.h-1 comme pour 
le réacteur pilote, mais pour un volume beaucoup plus petit) et la consommation de 
la quantité d’oxygène introduite très faible ; 
- comme observé précédemment dans le réacteur pilote, les simulations prédisent une 
décroissance quasi-exponentielle de la concentration du polluant dans le réservoir, 
qui peut s’expliquer par une isotherme presque linéaire dans l’intervalle de 
concentrations considérées.  
Par contre, ces simulations ne peuvent pas reproduire le pic de concentration observé dans 
le mini-réacteur AD-OX (figure 3.10b) et dû à la désorption progressive du polluant lors de 
la période de chauffe sous air avant que l’oxydation ne finisse par dominer. Elles ont donc 
été effectuées avec le modèle le plus complet en introduisant l’évolution de la température 
observée durant cette phase. 
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Le résultat correspondant, présenté sur la figure 3.11b, montre la similitude des évolutions 
de concentrations, réelle et modélisée, avec toutefois une anticipation du maximum par le 
modèle, qui peut s’interpréter soit par un gradient de température dans le réacteur réel 
(supposé isotherme à la température de sortie), soit par la dynamique de désorption qui 
n’est peut-être pas instantanée. 
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(b) 
Figure 3.11 – Modélisation de l’étape d’oxydation pour le mini-réacteur AD-OX (système 
phénol / F22) : (a) Représentation simplifiée de l’étape d’oxydation du procédé AD-OX, (b) 
évolution de la concentration de phénol dans le bac lors de la dernière oxydation (mCA = 7,2 g, 
C0 = 0,5 g.L-1, QL = 2,44 L.h-1, Qair = 30 NL.h-1, VL = 0,5 L, T = 150°C, pO2 = 9,5 bar) : profil 
expérimental (C exp) et simulé (C mod). 
 
La figure 3.12 donne les évolutions des profils de concentrations d’oxygène et de polluant – 
le phénol – dans la particule en début d’oxydation. Les deux réactifs évoluent très 
différemment dans le temps et selon la position radiale. La concentration d’oxygène en limite 
de grain diminue régulièrement en raison de la diminution de la solubilité avec la 
température ; le profil radial ne se creuse que quand la température active suffisamment la 
réaction pour observer une limitation par diffusion (au-dessus de 100°C). Au contraire, la 
concentration de phénol augmente d’abord et présente très tôt un profil bombé au centre du 
grain dû à la désorption. Puis, quand la température est suffisante, la réaction surpasse la 
désorption et les deux profils se creusent par la diffusion limitante. Comme indiqué 
précédemment, les gradients de concentration sont alors bien plus marqués pour l’oxygène 
(réactif limitant) que pour le polluant. 
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(b) 
Figure 3.12 – Profils de concentrations dans la particule de charbon durant l’oxydation :  
(a) oxygène, (b) phénol (mêmes conditions opératoires que pour la figure 3.11). 
 
Les résultats relatifs au procédé AD-OX en lit fixe ont fait l’objet de 4 publications et 1 
chapitre dont je suis co-auteur : Delmas et coll., Chem. Eng. J., 152 (1), 189-194 (2009), 
Julcour Lebigue et coll., J. Env. Manage., 91 (12), 2432-2439 (2010), Delmas et coll., European 
Water Research Series, chap. 12 (2011), Julcour-Lebigue et coll., Ind. Eng. Chem. Res., 51 (26), 
8867–8874 (2012) et Quesada-Peñate et coll., J. Hazard. Mater., 221-222, 131-138 (2012). 
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3.1.5 Conclusions et travaux en cours 
S’appuyant sur des études séparées des phénomènes avant de considérer le procédé dans 
son ensemble, la démarche proposée a permis de mieux comprendre les potentialités et 
verrous du procédé AD-OX. C’est malheureusement dès la première oxydation, qui suit 
l’adsorption en lit fixe, que le charbon perd une grande partie de son pouvoir adsorbant 
(environ 80%). Les séries de cycles suivants ne montrent pas d’évolution ultérieure 
significative, ce qui laisse une chance de viabilité au procédé de régénération à l’air sous 
pression et température. Les performances du procédé apparaissent finalement assez peu 
sensibles à la nature du polluant organique, même si en oxydation simple les réactivités 
peuvent être très différentes. La nature du charbon semble jouer un rôle plus important et 
c’est peut-être à ce niveau que des améliorations peuvent être espérées.  
Les modèles développés pour chacune des phases du procédé constituent une première 
étape vers son optimisation. Il resterait à les associer séquentiellement pour pouvoir 
déterminer les temps d’oxydation permettant de régénérer suffisamment le charbon tout en 
limitant le coût global de fonctionnement. 
Avant cela, nous avons choisi de nous concentrer sur le principal phénomène limitant, le 
couplage oxydant. Une nouvelle thèse (en co-tutelle avec l’UST Oran) a ainsi débuté en 
octobre 2011 sur le sujet, suite à l’attribution d’un financement CMEP PHC Tassili. Il s’agit 
notamment de prolonger la durée de vie de l’adsorbant en le dopant avec un métal, de 
préférence peu onéreux comme le fer ou le cuivre. Plusieurs études indiquent en effet que 
ces métaux de transition accélèreraient significativement les vitesses d’oxydation et aussi 
limiteraient la formation d’oligomères à la surface du charbon [Quintanilla et coll., 2006, 
2007 ; Baricot Mendoza, 2008]. Quintanilla et coll. (2007) ont ainsi observé une diminution 
de 88% de la surface BET d’un charbon actif commercial après utilisation en oxydation 
continue du phénol, mais une baisse de 40% seulement pour ce même charbon imprégné de 
2,5% de Fe. Différents catalyseurs ont donc été préparés de la même façon par imprégnation 
du charbon MERCK, mais nous n’avons pas obtenu jusqu’à présent une meilleure 
performance que leur support seul, que ce soit en adsorptions ou oxydations successives. 
Une autre voie consiste à changer la nature de l’oxydant en se tournant vers des oxydations 
avancées qui sont reconnues très efficaces pour l’abattement de la pollution organique : 
oxydation (photo-)Fenton, photocatalyse, ozonation, électrochimie … ces différentes 
techniques sont aussi étudiées au sein de notre groupe pour la régénération de charbon 
actif. Elles peuvent être envisagées seules ou en combinaison avec l’oxydation à l’air, 
puisque l’oxydation sur charbon par l’oxygène moléculaire est elle-même soupçonnée d’être 
un mécanisme radicalaire. 
La section qui suit expose des premiers résultats obtenus en utilisant l’oxydation (photo-
)Fenton comme technique de régénération. 
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3.2 Procédé ADsorption-OXydation (photo-)Fenton pour le traitement 
d’eau 
 
Dans le cadre projet ALFA II FIPHARIAA (2006 – 2009) et de la thèse de Cinthia Muranaka 
(2010) en co-tutelle avec l’Université de São Paulo, nous avons étudié la possibilité de 
régénérer le charbon saturé par oxydation (photo-)Fenton. 
 
3.2.1 Contexte 
La réaction Fenton est une technique d’oxydation avancée, basée sur l’utilisation du 
peroxyde d’hydrogène (H2O2) et des ions Fe2+ en solution, éventuellement en présence 
d’irradiation UV/visible, qui génère des réactifs très efficaces et non sélectifs, principalement 
le radical hydroxyle (•OH). Cette réaction passe par une succession d’étapes élémentaires, 
dont les principales sont résumées ci-dessous. 
Le peroxyde d'hydrogène oxyde l’ion fer II en suivant la réaction d'oxydo-réduction : 
Fe2+ + H2O2 → Fe3+ + OH- + OH        (3.8) 
Ces radicaux vont réagir avec la matière organique présente selon : 
 RH + OH → produits d’oxydations (CO2, H2O et intermédiaires)   (3.9) 
L’ion fer III est ensuite réduit de nouveau en ion fer II par le même peroxyde d'hydrogène, 
cette dernière réaction (régénération du catalyseur) étant beaucoup plus lente que la 
première : 
Fe3+ + H2O2 → Fe2+ + OOH + H+       (3.10) 
D’autres réactions font aussi intervenir les complexes de fer formés avec les ions hydroxyles 
et hydroperoxyles, dont la concentration dépend du pH. 
Par ailleurs, des réactions compétitives existent qui consomment les radicaux hydroxyles au 
détriment des molécules organiques, par exemple : 
Fe2+ + OH → Fe3+ + OH-        (3.11) 
H2O2 + OH → OOH + H2O                (3.12) 
Il existe donc le plus souvent des concentrations optimales de Fe2+ et H2O2 permettant de 
réaliser une minéralisation poussée. 
 
Enfin, l’ion fer III peut également se complexer avec les acides carboxyliques formés lors de 
la dégradation des molécules organiques : 
            Fe3+ + (RCO2)– → Fe(RCO2)2+        (3.13) 
ce qui empêche la régénération du catalyseur et la minéralisation totale du polluant. 
Les deux principaux avantages de l’irradiation UV/visible sont justement de détruire ces 
complexes : 
             
  RCOFe 
h
)Fe(RCO 222 2          (3.14) 
et également d’induire la photoréduction de Fe3+ en Fe2+ en générant des radicaux 
supplémentaires :     
OHFe 
hν
Fe(OH)2    2                          (3.15)
  
L’oxydation Fenton est par contre limitée à une fenêtre de pH relativement réduite (de 2 à 
4) : la constante de décomposition de H2O2 augmente d’abord avec le pH jusqu’à pH = 3,2, 
puis elle diminue brutalement du fait de la précipitation des ions fer III [De Laat et Gallard, 
1999]. 
Un avantage du procédé combiné à l’adsorption réside dans la préconcentration des 
polluants qui pourrait limiter les réactions d’inhibition des radicaux. De plus, il n’est plus 
nécessaire d’éliminer par la suite le fer de l’eau purifiée, sachant que les normes de rejet (2 
ppm selon les directives européennes) sont bien inférieures aux quantités optimales 
généralement requises pour la réaction  (quelques dizaines de ppm).  
Quelques travaux se sont intéressés à cette technique pour la régénération de charbons 
actifs, en utilisant Fe2+ dissous [Toledo et coll., 2003 ; Huling et coll., 2005, 2009, 2012], 
éventuellement en présence de ligands [Kommineni et coll., 2003] ou très récemment des 
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nanoparticules libres d’(hydr)oxydes de fer [Bach et coll., 2008 ; Chiu et coll., 2013]. Ils 
rapportent des taux de régénération supérieurs à 90% sur deux à cinq recyclages pour des 
polluants variés : composés organochlorés, méthyl tert-butyl éther, N-nitrosodimethylamine, 
éthylène glycol et même phénol [Bach et coll., 2008 ; Chiu et coll., 2013]. 
 
3.2.2 Dispositifs et protocoles d’étude 
La régénération du charbon actif par oxydation Fenton a été étudiée à la fois en réacteur 
agité et en lit fixe avec recirculation (figure 3.13), en utilisant à chaque fois deux charbons 
actifs différents : PICA L27 et PICA S23 (dont les propriétés sont listées dans la section 
précédente, tableau 3.1).  
 
  
 
 
 
 
(a) 
 
 
 
 
 
 
 
 
(b) 
 
 
 
 
 
 
 (c) 
Figure 3.13 – Dispositifs expérimentaux utilisés pour la régénération du charbon actif par 
oxydation (photo-)Fenton : (a)  réacteur agité avec CA disposé dans un panier, (b) lit fixe ( 1,5 
cm  L 18,5 cm) couplé à un réacteur agité auxiliaire (VL = 0,5 L) et (c) dispositif similaire à (b) 
mais incluant un réacteur photochimique avec une lampe à vapeur de mercure de 80 W 
(Philips HPL-N, VL = 2 L au total). 
 
3.2.3 Résultats  
Les résultats expérimentaux ont montré que les oxydations Fenton et photo-Fenton 
permettaient de régénérer le charbon actif saturé en phénol, mais les mécanismes exacts de 
cette dégradation ne sont pas complètement élucidés (réaction des radicaux avec le phénol 
en phase adsorbée ou après désorption dans le liquide ?). 
Les essais effectués en réacteur agité ont d’abord permis de déterminer les conditions 
opératoires favorables pour la régénération des charbons par oxydation Fenton – faible excès 
stœchiométrique d’oxydant (2 fois) et concentration en Fe2+ de 20 mmol.L-1 – qui permettent 
de retrouver 50% de la capacité initiale d'adsorption du CA L27 pendant au moins 4 cycles 
consécutifs. L’efficacité de régénération s’est révélée être liée non seulement au degré de 
minéralisation obtenu lors de l’oxydation régénératrice, mais aussi aux modifications 
structurales et chimiques des charbons après traitement. Ainsi les conditions optimales 
pour la minéralisation du polluant en Fenton homogène, utilisant une plus grande quantité 
de H2O2, ne sont pas les meilleures pour la régénération des charbons : on observe alors 
une réduction continue de la capacité d'adsorption du L27, de 100% à 23% après trois  
oxydations, liée à la consommation du CA et sa perte de surface spécifique. 
Comme cela a été observé dans le cas de l’oxydation à l’air, l’efficacité de régénération est 
aussi bien plus faible pour le charbon S23 essentiellement microporeux (autour de 20%). 
C’est encore une fois dû à l’obstruction des plus petits pores par des oligomères du phénol 
(dont 4-phénoxyphénol) formés par couplage oxydant, qui ont pu être mis en évidence par 
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thermogravimétrie et pyrolyse flash couplée à la GC-MS. Les analyses par MEB/EDX et ICP-
AES ont quant à elles montré de faibles quantités de fer présentes sur les charbons – autour 
de 0,5% en masse en condition standard – et plutôt distribuées en surface qu’au cœur des 
particules. 
 
Des efficacités similaires ont été obtenues pour le procédé en lit fixe (après perçage complet) 
et aussi quelle que soit la concentration d’alimentation de phénol (0,1 ou 1 g.L-1) utilisée en 
adsorption. 
L’irradiation de la solution par une lampe à vapeur de mercure moyenne pression (figure 
3.13c) a permis d’augmenter de façon significative la conversion du COT en phase liquide 
lors de l’étape d’oxydation (plus de 95% contre moins de 25% pour le Fenton simple) et 
d’utiliser des quantités plus faibles de Fe2+ (2 mmol.L-1). Elle a  aussi permis d’améliorer 
l’efficacité de régénération du charbon de près de 15% : jusqu’à 56% de la capacité initiale 
après 2 cycles, contre 40% pour l’oxydation Fenton simple (cf. figure 3.14). 
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(b) 
Figure 3.14 – Régénération d’un lit de charbon saturé de phénol par (a) oxydation Fenton et 
(b)  oxydation photo-Fenton. Courbes de perçages successifs sur le CA L27 régénéré (mCA = 8,4 
g, Ce = 1 g.L-1, QL = 2 L.h-1, T = 25°C, dispositif (c) avec et sans lampe pour la régénération). 
 
Une publication a été tirée de cette étude : Muranaka et coll., Ind. Eng. Chem. Res., 49 (3), 
989–995 (2010).  
 
3.2.4 Conclusions et travaux en cours 
Les taux de régénération obtenus par cette oxydation avancée sont un peu meilleurs que 
ceux précédemment observés dans le cas de l’oxydation à l’air. Cependant, les mêmes 
phénomènes de couplage oxydant sont à l’origine d’une régénération seulement partielle, 
contrairement aux résultats rapportés dans la littérature. Ces différences de comportement 
sont sûrement à rechercher dans la nature même des CA étudiés (avec probablement des 
activités différentes vis-à-vis de la décomposition de H2O2 ou encore du couplage oxydant). 
On envisage alors de poursuivre la régénération du charbon par une oxydation de type 
(photo-)Fenton, mais en utilisant cette fois plutôt le fer imprégné sur le charbon, donc au 
voisinage direct des polluants adsorbés. On cherchera ainsi à mettre en évidence les 
mécanismes de réaction (homogène, hétérogène ou combiné) et à réduire encore la perte de 
métal en solution. Cela fait donc écho au travail évoqué plus haut pour le cas du procédé 
AD-OX à l’air. Il s’agirait alors d’utiliser H2O2 soit comme oxydant principal, soit en quantité 
sous-stœchiométrique pour promouvoir l’oxydation à l’air. 
 
En parallèle, je me suis intéressée à la mise en œuvre de l’oxydation (photo-)Fenton 
hétérogène en utilisant des catalyseurs pulvérulents, dans l’objectif de concevoir un procédé 
continu de traitement des eaux couplé à une ou plusieurs séparations membranaires. Les 
études préliminaires à ce procédé sont décrites dans le paragraphe qui suit.  
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3.3 Traitement d’eau par oxydation (photo-)Fenton hétérogène (couplée 
à une séparation membranaire) 
 
Ce procédé a été étudié dans le cadre de la thèse de Filipa Velichkova soutenue le 20 janvier 
2014 et de 2 programmes de recherches :  
- projet CTP (2012–2013) en collaboration avec l’université de Tarragone et l’université du 
Pays Basque, 
- projet PHC RILA (2013–2014) en collaboration avec l’université de Sofia. 
 
3.3.1 Contexte 
Comme nous l’avons vu précédemment, l’oxydation Fenton traditionnelle est un procédé  
efficace de dégradation des molécules organiques, mais le catalyseur en solution est 
difficilement récupérable. C’est pourquoi plusieurs études ont examiné la mise en œuvre de 
cette réaction en système hétérogène en utilisant par exemple Fe2O3 déposé sur différents 
supports : argiles [Ramirez et coll., 2007], silices [Martínez et coll., 2007], charbons [Dantas 
et coll., 2006], zéolithes [Calleja et coll., 2005], TiO2 [Zhao et coll., 2010] .... Elles ont montré 
que l’oxydation Fenton hétérogène pouvait être appliquée dans des conditions de pH moins 
restreintes qu’en système homogène (et plus compatibles avec un traitement biologique 
aval), mais qu’elle conduit le plus souvent à des vitesses de réaction plus faibles [Lee et coll., 
2006 ; Rodriguez et coll., 2010]. Si dans certains cas le support pourrait apporter un réel 
bénéfice (concentration du polluant par adsorption pour le charbon ou la zéolithe, effet 
photocatalytique pour TiO2 sous irradiation UV), une faible accessibilité du métal ou encore 
une diffusion lente du polluant dans la structure poreuse pourrait réduire l’efficacité des 
systèmes supportés. A cet égard, l’utilisation directe de nanoparticules d’oxydes de fer (sans 
support) [Pereira et coll., 2012] pourrait être préférable si l’on peut en assurer à la fois une 
parfaite dispersion (surface réactive la plus élevée possible) et une rétention totale dans le 
procédé. 
 
3.3.2 Caractéristiques des catalyseurs étudiés  
Avant de passer au procédé continu, nous avons cherché dans un premier temps à évaluer 
le potentiel de différents catalyseurs solides à base de fer (particules d’hématite, de 
maghémite et de magnétite nano- et micro-structurées, zéolithes incorporant du fer) et, dans 
le cas où le support est aussi un adsorbant, à comprendre le mécanisme d’action des 
oxydations avancées sur les polluants préalablement adsorbés.  
 
Les tableaux 3.4 et 3.5 résument les principales caractéristiques des catalyseurs à base de 
fer qui ont été appliqués pour l’élimination du paracétamol. 
 
Label Formule 
chimique 
dc, RXa 
(nm) 
SBET  
(m2.g-1) 
depb 
(nm) 
d43c 
(µm) 
Teneur en Fed 
(% mass) 
pHPZCe 
MGN1 Fe3O4 29 39,6 (+/- 0,3) 29 93,8 67,5 6,2 (+/- 0,1) 
MGN2 Fe3O4 67 5,8 (+/- 0,07) 208 10,7 69,7 7,4 (+/- 0,1) 
HEM1 -Fe2O3 47 25,4 (+/- 0,06) 45 52,0 69,2 - 
HEM2 -Fe2O3 225 4,9 (+/- 0,01) 231 12,3 69,7 - 
MGM -Fe2O3 48 35,2 (+/- 0,3) 35 4,2 69,2 4,6 (+/- 0,1) 
a diamètre moyen des cristallites d’oxydes de fer, calculé d’après le diagramme de diffraction X en 
utilisant l’équation de Scherrer ; 
b diamètre moyen des grains élémentaires, calculé d’après la surface BET (mesurée au porosimètre à 
N2) en supposant une forme sphérique ; 
c diamètre moyen en volume des agglomérats en solution mesuré par diffraction laser ; 
d données établies par le fournisseur (par titration avec Na2S2O3) – valeurs théoriques pour la 
magnétite et pour la maghémite et l’hématite : respectivement, 72,4% et 69,9% ; 
e pH au point de charge nulle, obtenu par méthode de titration à masse de solide croissante. 
 
Tableau 3.4 – Propriétés physico-chimiques des particules d’oxydes de fer. 
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Label Support dc, RXa 
(nm) 
d43e 
(µm) 
%Fef 
 
dc, COg 
(nm) 
SBETh 
(m2.g-1) 
Vmésoh 
 
Vmicroh 
(cm3.g-1) 
Vtotalh 
 
Fe/MFI 
*(Fe-SH-27) 
ZSM-5 
 
Fe2O3 
non 
détectée 
7,9 3,4 
(3,6) 
4 329 0,05 0,13 0,18 
Fe/BEA 
*(Fe-BEA-25) 
bêta 
 
62 20,4 3,4 
(3,1) 
173 486 0,3 0,19 0,58 
MFI 
*(H-MFI-27) 
ZSM-5 
Si/Al ≈ 13 
- 21,9 - - 377 0,04 0,15 0,19 
BEA 
*(H-BEA-25) 
bêta 
Si/Al ≈ 12 
- 21,9 - - 554 0,34 0,22 0,67 
* nom commercial ; 
f estimé à partir de l’analyse de lixiviats acides par ICP-AES (entre parenthèses, valeur du fournisseur 
calculée à partir de la quantité équivalente d’oxyde Fe2O3) ; 
g diamètre moyen des cristallites métalliques, calculé d’après la chimisorption de CO, en supposant un 
rapport CO:Fe = 1:2 ; 
h surface spécifique, volumes mésoporeux (méthode BJH), microporeux (méthode HK) et total (valeur à 
p/p0 = 0,99) mesurés par porosimétrie à gaz (N2). 
 
Tableau 3.5 – Propriétés physico-chimiques des zéolithes avec et sans fer. 
 
Les oxydes de fer se distinguent par la phase cristalline et la taille des grains élémentaires 
(particules nanométriques ou submicroniques). La magnétite est un oxyde de fer II et III, 
tandis que les autres minéraux sont des oxydes de fer III. A noter que la magnétite et la 
maghémite présentent des propriétés magnétiques, éventuellement intéressantes pour leur 
séparation de la solution.  
Les zéolithes dopées contiennent une proportion similaire de fer, mais se distinguent par la 
nature du support (type ZSM-5 ou bêta) et probablement aussi du fer introduit. Selon la 
méthode d’incorporation (imprégnation, échange ionique, synthèse directe …), le fer peut se 
situer soit dans la charpente de la zéolithe, soit sous forme de cations sur les sites 
d’échange dans les canaux, soit encore sous forme de microparticules d’oxydes. Ainsi si le 
diffractogramme X de Fe/BEA fait apparaître les pics caractéristiques de l’hématite, celui de 
Fe/MFI ne se distingue pas du support correspondant, ce qui pourrait s’expliquer soit par 
une incorporation intime du fer dans/sur la structure, soit par une taille bien plus faible 
des cristallites d’oxyde. L’observation au MET de Fe/BEA montre de larges particules de 
Fe2O3, de plusieurs centaines de nanomètres, bien distinctes des grains de zéolithe. Pour 
Fe/MFI, on retrouve aussi quelques agglomérats riches en fer, mais de quelques dizaines de 
nanomètres seulement. La chimisorption de CO confirme encore ces différences, avec un 
rapport de taille proche de 50 entre les cristallites métalliques des deux catalyseurs. 
Concernant les propriétés texturales, la ZSM-5 est essentiellement microporeuse, mais on 
retrouve une mésoporosité élevée pour la zéolithe bêta. L’ajout de fer à 5% d’équivalent 
oxyde réduit ce volume poreux de 12% environ pour chacune. 
 
3.3.3 Méthodologie 
La molécule à oxyder est le paracétamol, dont la dégradation avait déjà été examinée en 
oxydation à l’air humide. Pour chaque catalyseur étudié, on évalue la conversion du 
polluant et du Carbone Organique Total (COT), mais aussi la stabilité du catalyseur : 
quantité de fer lixivié et activité du métal passé en solution (pour mettre en évidence la 
contribution du mécanisme homogène associé). Pour les zéolithes dopées, une difficulté 
supplémentaire est liée à leur caractère adsorbant, nécessitant une procédure 
séquentielle pour découpler les effets de l’adsorption et de l’oxydation sur la diminution de 
la pollution en solution. Par ailleurs, il faut également évaluer l’activité catalytique du 
support zéolithique. 
On cherche enfin à optimiser les autres paramètres opératoires (concentration de 
catalyseur, température, quantité de H2O2, pH).  
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3.3.4 Résultats 
3.3.4.1 Performances des oxydes de fer  
Les deux hématites ont donné des performances très inférieures aux trois autres oxydes et 
ont été éliminées. Les trois systèmes suffisamment actifs (magnétites et maghémite) ont 
présenté une faible perte en métal (<1%) et une activité catalytique conservée lors du 
premier recyclage. L’étude de l’activité des lixiviats a montré que le mécanisme implique des 
réactions en phase homogène et hétérogène, ainsi qu’une période d’induction due au 
polymère utilisé pour stabiliser les nanoparticules. La maghémite est moins performante, 
mais reste attractive car encore efficace à pH presque neutre, même si la contribution de la 
réaction homogène reste également significative. Pour les poudres de magnétite, plus actives 
au pH le plus acide (2,6), nous avons mis en évidence l'influence des principaux paramètres 
de réaction, comme la température, la quantité de catalyseur, et le dosage de H2O2.  
La figure 3.15a montre les résultats de minéralisation du paracétamol obtenus avec la 
magnétite MGN1 pour différentes conditions opératoires. Elle met en évidence le rôle positif 
d’une augmentation de la température. A température et pH donnés, le rapport initial [oxyde 
de fer] / [H2O2] apparaît aussi comme le paramètre essentiel qui contrôle le taux de 
minéralisation, peu importe l’excès de H2O2. A concentration d'oxyde fixée, une forte 
augmentation de la concentration de H2O2 (de 2 à 11 fois la quantité stœchiométrique 
nécessaire pour une minéralisation complète) entraîne une diminution de la vitesse de 
dégradation du paracétamol et de la conversion finale du COT. Cet effet, notamment observé 
à la concentration d'oxyde la plus faible, s’explique par la réaction compétitive entre les 
radicaux hydroxyles et H2O2 (cf. équation 3.12), qui domine à forte concentration d’oxydant. 
De même l’augmentation de la masse de catalyseur (et donc de fer) finit par n’être plus très 
bénéfique en particulier en photo-Fenton, en raison de l’absorption du rayonnement par les 
particules. Comme dans l’étude précédente, il ressort un bénéfice très net de l’irradiation 
UV/vis, en particulier sur le taux de minéralisation qui atteint jusqu’à 70% en 5 heures 
contre environ 50% en Fenton classique. Ces performances sont à mettre en parallèle à 
celles obtenues en Fenton homogène à « fer équivalent » (c’est-à-dire correspondant au fer 
accessible en surface, estimé à 9,8 atomes/nm2 [Daou et coll., 2007]) : un abattement du 
COT en solution variant entre 50% (« dark » Fenton) et 98% (photo-Fenton). 
 
Les performances des différents oxydes actifs (magnétites et maghémite) en oxydation 
Fenton sont plus longuement décrites dans Velichkova et coll., J. Environ. Chem. Eng. (2013). 
3.3.4.2 Performances des zéolithes dopées  
L’analyse des résultats avec zéolithes s’est avérée encore plus complexe, avec une 
adsorption significative immédiate du paracétamol, suivie d’une conversion partielle sans 
ajout d’oxydant, qui paradoxalement peut conduire à un relargage de paracétamol en phase 
liquide en raison de sélectivités d’adsorption très différentes. Malgré tout, les supports 
zéolithiques (sans Fe) contribuent faiblement à l’abattement global de la pollution. De façon 
intéressante, l’activité des zéolithes dopées est la même à pH acidifié à 2,8 ou sans 
modification. Le pH de la solution diminue en effet de 5,5 à une valeur proche de celle 
ajustée (autour de 3,5) par simple contact avec les zéolithes. La majorité des essais a donc 
été réalisée sans ajustement du pH initial. 
La comparaison des résultats des deux zéolithes montre par contre des différences 
significatives : si les deux catalyseurs convertissent assez rapidement le paracétamol, la 
réduction du carbone total en phase liquide est meilleure avec Fe/MFI, qui est cependant 
moins efficace en termes d’utilisation de H2O2 en l’absence d’irradiation. Par ailleurs les 
performances de Fe/BEA semblent en partie dues à l’activité du fer dissous, comme le 
suggère le test du lixiviat. Les analyses en fin de réaction du carbone présent sur le solide 
ont permis de mieux comprendre les mécanismes associés. La figure 3.15b montre ainsi 
dans le cas de Fe/MFI la spéciation du carbone après adsorption et après oxydation (photo-
)Fenton pour différentes conditions opératoires. Les quantités finales de carbone en phase 
solide sont très inférieures au COT du liquide et très inférieures aux valeurs initiales après 
adsorption, indiquant que les espèces en fin d’oxydation sont beaucoup moins bien 
adsorbées que le paracétamol. En photo-Fenton, il reste aussi relativement plus de carbone 
sur le solide, ce qui suggère que le bénéfice de l’irradiation se ferait plutôt sentir sur les 
polluants en solution qu’en phase adsorbée : le fer dissous, quoique très peu concentré, est 
photoactivé alors qu’il était totalement inactif sans irradiation. Du point de vue des 
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paramètres étudiés, on retrouve un bénéfice clair de l’irradiation UV/vis sur l’efficacité de la 
minéralisation. Par contre, en photo-Fenton, des augmentations de température (de 30°C à 
45°C) et de concentration de H2O2 ne se justifient pas vu leur effet très limité : la différence 
de taux de minéralisation global (liquide + solide) n’excède pas 5%. 
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Figure 3.15 – Performances de différents catalyseurs pour l’oxydation Fenton hétérogène du 
paracétamol : (a) conversion du COT après 5 heures d’oxydation avec MGN1 (pH ajusté à 2,6 
en début d’essai), (b) spéciation du carbone pour Fe/MFI à 2 g.L-1 (sans ajustement de pH).  
Au-dessus de chacune des barres est indiqué le taux de minéralisation global correspondant. Le COT sur 
le solide est exprimé en mg.L-1 de solution pour comparaison. 
 
3.3.5 Conclusions et travaux en cours 
Ces tests préliminaires en réacteur agité discontinu sont prometteurs puisqu’ils ont permis 
la sélection de catalyseurs solides à base de fer conduisant à une élimination significative 
du paracétamol et du carbone total, avec une perte limitée du métal en solution.  
La suite de l’étude va logiquement aller vers le procédé continu en utilisant une membrane 
de microfiltration immergée pour retenir le catalyseur et tester sa stabilité sur le long terme 
(cf. perspectives de recherche). Un premier essai d’oxydation photo-Fenton en continu sur 
un système de deux réacteurs en boucle, dont l’un est irradié, a été ainsi réalisé pendant 44 
heures en utilisant Fe/MFI : il a montré un flux de perméation constant et un abattement 
du COT en sortie quasiment inchangé (cf. figure 3.16). La perte de fer dans l’eau purifiée est 
restée inférieure à 0,3 ppm, donc en dessous de la norme de 2 ppm.  
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Figure 3.16 – Evolution des concentrations de polluant et de COT en sortie du procédé 
continu d’oxydation photo-Fenton hétérogène (alimentation : QL = 0,2 L.h-1, [paracétamol] = 
100 mg.L-1, [H2O2] = 28 mmol.L-1 ; réacteur auxiliaire + réacteur photochimique : VL = 3 L, 
[Fe/MFI] = 2 g.L-1, T = 30°C). Les niveaux de couleur indiquent des jours différents. 
 
Ce type d’expériences devra être repris en changeant le temps de séjour, la concentration en 
H2O2 et la concentration de polluant pour généraliser à différents types d’effluents. De plus, 
les aspects irradiation - tant en longueur d’onde qu’en intensité - restent importants à 
analyser pour le développement d’un procédé, en plus de la problématique d’extrapolation 
liée à l’atténuation du rayonnement.  
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3.4 Régénération de catalyseurs cokés par ozonation 
 
En complément des travaux sur la régénération oxydative de charbons saturés par des 
polluants organiques, nous nous sommes intéressés à celle de catalyseurs minéraux cokés. 
Les zéolithes étudiées provenaient d’un procédé de craquage de déchets plastiques (poly 
méthyl métacrylate, PMMA) en lit fixe qui a été mis en œuvre à l’université de Chulalongkorn. 
J’ai encadré pendant un peu plus d’un an les travaux de thèse de Supaporn Khangkham 
(2012) sur la partie régénération. 
 
3.4.1 Contexte 
Les procédés traditionnels de régénération de catalyseurs utilisent des températures élevées 
(>400°C) pour éliminer le coke déposé par décomposition thermique ou oxydation à l’air. En 
plus du coût énergétique de cette opération, un de ses inconvénients majeurs dans le cas 
des zéolithes est d’entraîner une désalumination par la vapeur d’eau générée à haute 
température [López et coll., 2011]. L’idée était donc ici de tester un oxydant plus fort 
(l’ozone) pour permettre cette régénération à des températures bien plus faibles (< 200°C).  
Les extrudés de ZSM-5 disponibles étaient cokés à des degrés divers selon leur position 
dans le réacteur continu de craquage. Après une première phase de caractérisation, nous 
avons pu les répartir selon deux groupes : lot A dont le pourcentage de carbone varie entre 2 
et 4% et lot B contenant 9 à 11% de carbone. L’analyse thermogravimétrique a montré que 
la nature chimique du dépôt était aussi un peu différente, se décomposant en H2O, CO2 et 
CO dans le premier cas, mais conduisant également à du MMA, du méthane, du méthanol 
et de l’éthylène dans le second (ces dernières particules présentant une couche vernissée 
noire en surface).  
 
3.4.2 Etude du décokage par ozonation à température modérée 
Nous avons donc monté un petit réacteur filaire (figure 3.17b) pour vérifier la faisabilité de 
ce procédé de régénération et en optimiser les conditions opératoires : température, 
concentration d’ozone, durée de traitement, débit total de gaz … de façon à éliminer le plus 
de carbone (les particules étant coupées sur la section, une moitié traitée, une moitié 
servant de référence). 
Comme attendu, la conversion du coke est améliorée par une plus forte concentration 
d’ozone (selon un quasi-ordre 1) et par une augmentation du temps de contact, même si au-
delà de 2 heures elle tend vers un plateau. Par contre, il existe un optimum pour la 
température de régénération : autour de 100°C (figure 3.17a). Les coupes de particules, 
figure 3.17b, montrent clairement que la régénération ne s’effectue qu’en surface à 140°C. 
Dans ce cas, la vitesse de décomposition de l’ozone devient bien plus rapide que sa vitesse 
de diffusion, si bien que les radicaux (instables) générés n’atteignent plus le cœur des 
particules. 
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Figure 3.17 – Régénération du lot A : (a) évolution de l’élimination de carbone en fonction de 
la température de sortie pour différentes durées de traitement (QG = 12,7 L.h-1, CO3,e = 48 g.m-3), 
(b) photos du réacteur et des particules régénérées (surface et coupe). 
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L’analyse de la concentration d’ozone en sortie a fait apparaître une consommation de 
l’ordre de 60% le long du réacteur en début de traitement à 100°C : elle est bien supérieure 
à la simple décomposition thermique à la même température (10% au maximum) et 
inférieure à celle obtenue avec la zéolithe neuve, ce qui confirme que la décomposition de 
l’ozone est bien catalysée par le support zéolithique. 
Du point de vue du procédé, des essais complémentaires effectués à quantité égale d’ozone 
introduite ont montré que mieux vaut une concentration d’ozone élevée qu’un débit total de 
gaz important, mais qu’à concentration d’ozone donnée, on peut obtenir la même conversion 
à des débits très différents. 
 
3.4.3 Activité des catalyseurs régénérés 
Les particules retraitées ont ensuite été caractérisées en termes de surface spécifique, 
composition élémentaire et acidité. Le traitement par ozonation permet de restaurer les 
propriétés texturales et acides des zéolites du lot A sans provoquer de désalumination : 
jusqu’à 71% des sites acides originels sont ainsi ré(activés) après 4 heures de traitement à 
95°C, figure 3.18a.  
Leur activité pour la dégradation du PMMA a été aussi évaluée en réacteur batch (figure 
3.18b) : les particules les mieux régénérées conduisent à des rendements en gaz et huile 
légère (MMA) similaires à ceux obtenus avec les zéolithes neuves. Par ailleurs, les 
performances obtenues sont bien corrélées avec le taux d’élimination de carbone, les 
particules régénérées à 100°C étant plus actives que celles régénérées à 140°C. 
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Figure 3.18 – Activité des zéolithes régénérées : (a) proportion de sites acides (mesurée par 
désorption de NH3 programmée en température), (b) rendements de craquage du PMMA. 
 
Cette étude a fait l’objet d’une publication : Khangkham et coll., Appl. Catal. B, 140-141, 396-
405 (2013). 
 
3.4.4 Conclusions et perspectives 
Les résultats très encourageants obtenus au cours de cette étude ont conduit à proposer ce 
thème de recherche pour le recrutement d’un nouveau maître de conférences au sein du 
département IRPI (rentrée 2014). Il s’agira en particulier d’élucider les mécanismes 
élémentaires mis en jeu et leurs cinétiques, et de les relier aux propriétés du catalyseur. 
Ceci fournira les données nécessaires pour le développement d’un modèle, qui permettra de 
discriminer les conditions correspondant à un mécanisme traditionnel de diffusion-réaction 
dans une matrice poreuse de celles obéissant à un schéma de type cœur rétrécissant. 
L’ozonation phase gaz sera aussi testée pour la régénération de charbons actifs après 
adsorption, mais dans ce cas il faudra veiller à trouver des conditions dans lesquelles 
l’ozone n’attaque pas le support. 
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3.5 Traitement de boues par ultrasons  
 
Suite au projet européen REMOVALS qui concernait la modification et la valorisation de boues, 
nous avons poursuivi, dans la thèse de Ngoc Tuan Le (2013), l’axe de recherche initié sur leur 
traitement par ultrasons. Il s’inscrit dans les nombreuses études sur l’activation de procédés 
par ultrasons menées au LGC (département RMS, puis IRPI) à l’initiative des Pr. Anne-Marie 
Wilhelm et Henri Delmas. Ces dernières concernent à la fois des processus physiques (US 
basse fréquence) et chimiques (US haute fréquence) [Quesada-Peñate et coll., 2009b]. 
 
3.5.1 Contexte 
Le paragraphe 3.1 mentionnait une voie possible de valorisation des boues de station, en les 
transformant en charbons actifs. Cette voie est cependant peu exploitée car encore trop peu 
mature et les filières principales de traitement des boues restent l’incinération et l’épandage, 
avec des problématiques environnementales associées (fumées toxiques émises, transfert de 
métaux lourds dans le sol). Des voies alternatives – plus écologiques et économiques – 
émergent, consistant en l’oxydation (catalytique) des boues pour les transformer en CO2, 
H2O, composés organiques biodégradables et résidu minéral recyclable (procédé AthosTM) ou 
en la production de biogaz. Cependant les rendements doivent être améliorés, et les 
ultrasons sont cités comme un prétraitement efficace, déjà appliqué à l’échelle industrielle 
(procédés Sonotronic/Bellmer Desintegrator BD en Allemagne, VTA-GSB en Autriche, 
SonixTM en Angleterre, Sonoflux® en France). Sous l’effet de la cavitation ultrasonore, on 
observe en effet la déstructuration des flocs et la solubilisation accrue d’une partie de la 
matière organique, provenant du matériel inter- et éventuellement intra-cellulaire, 
favorisant donc son accès aux micro-organismes pour la digestion ou aux oxydants 
chimiques. Malgré tout, le principal utilisateur potentiel français, VEOLIA, considère que les 
bénéfices de la sonication actuelle (à 20 kHz et à l’atmosphère) ne sont pas suffisants en 
regard des coûts en équipement et en énergie. 
 
3.5.2 Paramètres d’étude et méthodologie 
Plus précisément, l’objectif de cette thèse était d’évaluer l’effet de paramètres peu ou pas 
étudiés jusqu’à présent dans la littérature sur le sujet, tels que : 
- la pression hydrostatique dont les effets antagonistes doivent être quantifiés (son 
augmentation accroît le seuil de cavitation, mais intensifie l’effet du collapsus), 
- l’intensité ultrasonore (énergie par unité de surface) en faisant varier le diamètre de 
l’émetteur (13 ou 35 mm), 
- la fréquence jusqu’à l’audible, jamais étudiée (les fréquences les plus basses 
favorisant les effets mécaniques des US), 
- le couplage des US avec un traitement chimique (alcalinisation). 
Les expériences ont été réalisées dans un réacteur agité de type cup horn (émission par le 
fond du réacteur), fonctionnant jusqu’à 15 bar. Les traitements ont été appliqués sur des 
boues de STEP prélevées en différents points de la station de Ginestous : boues secondaires 
et mixtes, avant et après digestion partielle. L’effet des US a été caractérisé principalement 
en termes de solubilisation de la matière organique (mesure globale de Demande Chimique 
en Oxygène) et de variation de la granulométrie. En collaboration avec le CRITT GPTE (INSA 
Toulouse), des analyses complémentaires ont été effectuées sur quelques échantillons 
représentatifs (avant et après traitement) : composition en sucres et protéines des boues et 
de la fraction solubilisée, potentiel de méthanisation par suivi de la production cumulée de 
biogaz dans des conditions d’incubation optimales. 
 
3.5.3 Résultats 
3.5.3.1 Etude en conditions standards (20 kHz, pression atmosphérique) 
Lors de cette étude, le mécanisme d’action des ultrasons sur la solubilisation de la DCO a 
pu être précisé :  
- ce sont à la fois les effets mécaniques et thermiques engendrés par les ultrasons qui 
sont à l’origine de la solubilisation, comme le montre la figure 3.19a qui compare 
l’extraction de DCO en conditions pseudo-adiabatiques et à température contrôlée 
(28°C) ;  
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- cet effet combiné, apparemment additif, est en fait plus complexe : en l’absence de 
refroidissement, la cavitation agit principalement au cours de la phase initiale de la 
sonication, puis les ultrasons étant progressivement amortis par l’augmentation de 
température, l'hydrolyse thermique l’emporte, elle-même accélérée par le travail 
initial des US ; 
- la caractérisation de la fraction solubilisée révèle que le traitement US solubilise la 
plus grande partie des protéines et dans une moindre mesure les sucres ; 
- l’action des US se traduit par une chute du diamètre moyen des particules de boues, 
beaucoup plus rapide que l’extraction de la DCO en solution ;  
- une analyse par déconvolution de la distribution de tailles des particules montre une 
forte réduction à la fois de la proportion et de la taille des macro-flocs de plusieurs 
centaines de µm présents dans les boues mixtes - probablement sous l’action d’un 
mécanisme d’érosion, tandis que les populations de taille inférieure conservent leur 
taille moyenne, les flocs autour de 100 µm étant désagrégés sous forme de micro-
flocs de 10 µm ou moins (ce dernier mécanisme est aussi retrouvé dans le cas des 
boues secondaires) ;  
L’ajout d’une faible quantité de soude avant sonication (22 – 40 mgNaOH.g-1TS) a aussi permis 
d’augmenter significativement la solubilisation par rapport aux US seuls (figure 3.19b), tout 
en conduisant à un pH final autour de 7-8, compatible avec la méthanisation ultérieure. 
Cependant, aucun réel effet de synergie n’a été observé, si bien que ce co-traitement a été 
abandonné par la suite. 
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Figure 3.19 – Traitement de boues par US à 20 kHz et sous patm (émetteur  35 mm, PUS = 
150 W, Vboues = 0,5 L, TS = 28 g.L-1) : (a) effet du temps de sonication et de l’élévation de 
température sur la solubilisation de la DCO (boue secondaire), (b) effet de l’ajout de NaOH à 
faible dose (boue mixte, temps de mise en contact préalable = 30 min, temps de sonication = 
117 min). DDDCO = (SDCO - SDCO0) / (SDCONaOH 0,5M - SDCO0) * 100 (avec SDCO = DCO soluble). 
3.5.3.2 Effets des paramètres acoustiques et de la pression hydrostatique 
Cette étude originale a été réalisée principalement à température contrôlée de façon à 
élucider les effets de ces paramètres sur la cavitation ultrasonore uniquement. 
A énergie spécifique donnée (ES en kJ/kg de matière sèche totale (TS)), l’application d’une 
puissance élevée pendant une faible durée s’avère préférable. Les effets de la puissance 
ultrasonore et de la taille de l’émetteur ne sont pas symétriques, même si tous deux 
modifient l’intensité ultrasonore. En effet, la réduction de la taille de l’émetteur (à même 
puissance et même ES) améliore faiblement le rendement d’extraction de la DCO (figure 
3.20a, 50W-SP vs. 50W-BP), alors que l’augmentation de la puissance ultrasonore à même 
intensité acoustique apparaît bien plus efficace (figure 3.20a, 360W-BP vs. 50W-SP). Un 
plus faible volume d’irradiation efficace avec l’émetteur de taille réduite explique ces 
différences. La solubilisation est aussi nettement accrue à 12 kHz (figure 3.20b) ce qui 
s’explique par des effets mécaniques plus intenses, même si cela est assez peu visible sur 
l’évolution granulométrique. 
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Figure 3.20 – Traitement de différentes boues secondaires par US en fonctionnement 
isotherme (BP = émetteur  35 mm, SP = émetteur  13 mm, Vboues = 0,5 L, TS = 28 g.L-1, T = 
28°C) : effet sur la courbe de solubilisation de la DCO vs. ES (a) de la puissance et de 
l’intensité acoustique à 20 kHz et Patm, (b) de la fréquence et de la pression à 360 W (BP). 
DDDCO = (SDCO– SDCO0) / (SDCONaOH 0,5M - SDCO0) * 100 (avec SDCO = DCO soluble). 
 
Nous avons aussi pu montrer qu’il existe bien un optimum de pression qui améliore 
l’efficacité du procédé, de 20% à plus de 50% aux plus faibles énergies spécifiques par 
rapport au traitement à pression atmosphérique (figures 3.20b). Il atteint jusqu’à 3,5 bar 
dans les conditions étudiées, augmentant avec la puissance et l’intensité ultrasonores, mais 
restant indépendant du type de boue, de la concentration de solide, de l’énergie spécifique et 
de la fréquence. 
 
Les travaux sur l’effet de la pression et de l’alcalinisation préalable ont donné lieu à 2 
publications : Le et coll., Ultrason. Sonochem., 20 (5), 1203-1210 (2013a) et Le et coll., J. 
Environ. Manage., 128, 548-554 (2013b). 
3.5.3.3 Traitement optimal 
L’optimisation finale a été réalisée sans refroidissement pour tirer aussi profit des effets 
thermiques des US et a consisté à rechercher alors l’optimum de pression, les paramètres 
acoustiques étant fixés aux valeurs les plus favorables (360 W, 12 kHz). Une modulation 
temporelle des US (procédure ON/OFF) a été enfin appliquée pour limiter l’augmentation de 
température à forte puissance (T atteignant ainsi moins de 60°C contre plus de 80°C sinon). 
Elle a conduit aux meilleurs résultats, avec une solubilisation de la DCO proche de 90% 
pour une valeur référence de ES (35000 kJ.kg-1TS) et une pression de 3,25 bar. 
 
3.5.4 Conclusions et perspectives 
Ce travail a permis de mettre en évidence des effets significatifs de la pression et d’une très 
basse fréquence sur la désintégration des boues, suggérant une économie d’énergie possible 
de plus de 50% par rapport au traitement traditionnel à 20 kHz et pression atmosphérique. 
Cependant, malgré une libération significative de la DCO, le bénéfice du traitement US, que 
ce soit à 20 ou 12 kHz, est resté faible sur le rendement de biogaz de boues secondaires, 
avec un gain inférieur à 10% pour les échantillons sélectionnés. Le gain attendu (et observé 
dans plusieurs études antérieures) doit donc plutôt se situer au niveau cinétique et doit être 
probablement aussi plus visible sur des boues d’âge avancé pour lesquelles la solubilisation 
est plus difficile. 
Les ultrasons pourraient également être mis à profit sur la filière « eau » pour une meilleure 
biodégradation de composés hydrophobes, tels que les hydrocarbures aromatiques 
polycycliques, qui viennent s’adsorber préférentiellement sur les boues. Différentes 
stratégies de positionnement des US dans la chaîne de traitement de la station d’épuration 
sont donc à évaluer, tandis que les bénéfices directs restent encore à optimiser pour les 
différents types de boues étudiés. C’est l’objet d’un projet BQR en collaboration avec le 
LISBP. 
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3.6 Séquestration du CO2 par carbonatation minérale en voie aqueuse 
 
Le dernier procédé présenté dans ce chapitre s’intéresse au traitement des effluents gazeux, 
plus précisément au piégeage et stockage des émissions de CO2 par carbonatation ex-situ de 
silicates magnésiens. 
Dans le cadre du projet ANR CARMEX (2009-2013) en collaboration avec TOTAL, le BRGM 
Orléans, l’IPG Paris, ainsi que de la thèse et du post-doc de Benjamin Bonfils (2012) que j’ai 
co-dirigés avec le Pr. Florent Bourgeois, nous avons étudié les mécanismes, verrous et voies de 
développement de la minéralisation directe en voie aqueuse.  
 
3.6.1 Contexte 
La nécessité et l’urgence de réduire les émissions anthropiques de CO2 a conduit à la 
ratification du protocole de Kyoto par la quasi-totalité des pays du monde. En parallèle à 
une meilleure utilisation de la ressource énergétique et au développement des énergies 
renouvelables, cette réduction doit s’appuyer sur des technologies de capture et stockage du 
CO2 applicables à grande échelle. La carbonatation minérale ex-situ consiste à piéger le CO2 
de manière pérenne dans un carbonate solide formé par réaction entre le CO2 et un solide 
magnésien ou calcique. Cette voie représente une solution à fort potentiel du fait de 
l’abondance des matériaux naturels capables de piéger le CO2 : roches basiques et 
ultrabasiques provenant de l’écorce terrestre telles que la serpentine ou l’olivine, mais aussi 
résidus miniers et industriels pour lesquels cette voie serait une méthode d’inertage ou 
mieux de valorisation. En fait, il s’agit de reproduire en quelques heures des processus que 
la nature réalise sur des temps géologiques, en mettant en œuvre des conditions favorables 
et une surface réactive plus élevée. Par sa capacité et son innocuité, la carbonatation 
minérale est une option complémentaire au stockage géologique. Les émissions humaines 
étant estimées à 30 Gt/an environ, il faudrait 30 km3 de serpentine/an pour les traiter. La 
minéralisation directe en voie aqueuse a été présentée dans la littérature comme la voie la 
plus intéressante d’un point de vue énergétique pour la carbonatation minérale ex-situ, car 
elle repose sur la dissolution des minéraux et la précipitation des carbonates à température 
et pression de CO2 modérées (T < 200°C, pCO2 < 50 bar). Cependant elle nécessite que les 
cinétiques naturellement lentes de dissolution des silicates magnésiens dans la fenêtre de 
pH appropriée puissent être accélérées de plusieurs ordres de grandeur. Elle a fait l’objet 
depuis la fin des années 90 de nombreuses études par différentes équipes de recherches, les 
plus connues venant des États-Unis avec le National Energy Technology Laboratory (NETL) 
[O'Connor et coll., 2001 ; Chen et coll., 2006 ; Gerdemann et coll., 2007], l’Arizona State 
University (ASU) [McKelvy et coll., 2001, 2004 ; Béarat et coll., 2002, 2006] ou encore 
l’Université de Columbia [Park et Fan, 2004, 2005 ; Krevor et Lackner, 2009, 2011]. Malgré 
tout, aucune réalisation à grande échelle n’a vu le jour à ce jour, car les scénarios envisagés 
impliquent encore une trop grande consommation énergétique. 
 
3.6.2 Méthodologie  
L’étude expérimentale a été menée en réacteur autoclave agité, dans des conditions 
contrôlées de température et de pression de CO2 (20 bar). La mesure de la consommation 
instantanée de CO2 dans un ballast alimentant le réacteur a permis de mesurer les 
cinétiques de carbonatation. 
Une olivine industrielle a été sélectionnée comme roche modèle, pour sa teneur élevée en 
forstérite et sa faible perte au feu permettant un suivi aisé du taux de carbonatation par 
thermogravimétrie. L’étude s’est aussi intéressée à des silicates hydroxylés (harzburgite, 
lizardite et wehrlite) plus représentatifs des matériaux naturels, mais a priori moins réactifs 
que l’olivine. 
La démarche s’est appuyée sur une caractérisation fine de l’ensemble des phases en 
présence, en particulier la phase solide (analyses C, ATG/IR, IR, Raman, MEB et 
MET/EDX). Afin de compléter l’analyse expérimentale une modélisation des cinétiques et 
équilibres des systèmes roches-CO2-«eau» a été réalisée, utilisant un logiciel de spéciation 
géochimique (CHESS). Outre l’estimation des cinétiques de réaction nécessaire à 
l’extrapolation, la simulation permet de valider les hypothèses faites sur les mécanismes 
réactionnels. 
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3.6.3 Résultats  
3.6.3.1 Carbonatation directe des silicates magnésiens dans l’eau  
Si le mécanisme global implique plusieurs processus distincts : absorption du CO2, 
dissolution du silicate et précipitation des carbonates, c’est la seconde étape qui apparaît 
généralement la plus lente. Dans la fenêtre de pH compatible avec la carbonatation (pH > 4-
6), elle se caractérise en effet par une faible vitesse initiale (la réaction étant d’ordre positif – 
entre 0,3 et 0,5 – par rapport à la concentration de protons). Surtout le processus de 
dissolution se trouve très vite bloqué par la formation d’une couche nanométrique dense, 
composé d’oxyde de fer et de silice, à faibles températures [Béarat et coll., 2006 ; Daval et 
coll., 2001]. Une illustration en est fournie figure 3.21a, qui montre la coupe d’une olivine 
traitée à 120°C observée au MET. Ainsi pour une suspension d’olivine à 90 g.L-1 (d32 ~10 
µm), seul 1,4% du magnésium est extrait en solution (pas de carbonates formés) et ce taux 
n’évolue quasiment plus entre 4 et 24 heures.  
Une élévation importante de la température de réaction modifie la nature de la couche 
déposée : à 180°C, c’est une couche de silicate magnésien hydraté (proto-serpentine) qui se 
forme, figure 3.21b. Cette dernière, sans pour autant passiver la surface, introduit une forte 
barrière de diffusion : dans les conditions précédentes, le taux de carbonatation passe de 
3,2% en 24 heures à 9,6% en 95 heures. Le suivi de la concentration de Mg en solution 
confirme aussi que la précipitation des carbonates n’est pas limitante car cette 
concentration diminue entre 1 et 12 heures de réaction, pour se stabiliser ensuite autour de 
sa valeur à saturation (30-40 mg.L-1). 
 
 
(a) (b) 
Figure 3.21 – Photographies au MET de particules d’olivine après réaction dans l’eau (a) à 
120°C pendant 24 h (suspension à 3 g.L-1) et (b) à 180°C pendant 95 h (suspension à 90 g.L-1): 
[A] olivine résiduelle, [B] couche passivante (15-20 nm) composée d’oxyde de fer et de silice, [C] 
couche micrométrique de phyllosilicate de magnésium (photos de F. Guyot, IPG Paris). 
3.6.3.2 Rôle des additifs organiques 
L’accélération de la dissolution de minéraux par les agents chélatants (oxalate, citrate, 
EDTA) est largement étudiée dans la littérature géochimique depuis les années 80 [Stumm, 
1997], car il s’agit d’un mécanisme de vieillissement naturel des roches lié à la présence de 
ces acides organiques dans le sol. Les lois cinétiques développées pour l’olivine montrent 
des facteurs d’accélération allant jusqu’à 10 pour une activité des ions oxalate de 0,01 
[Prigiobbe et Mazzotti, 2011]. Ces additifs ont donc fait l’objet d’une attention particulière 
pour la carbonatation directe en phase aqueuse [Krevor et Lackner, 2009, 2011]. Les 
auteurs ont ainsi étudié l’effet de différents ligands organiques sur la dissolution d’une 
serpentine sous 20 bar de CO2, mais avec une suspension trop diluée (3 g.L-1) pour pouvoir 
en évaluer l’incidence sur le processus global de carbonatation. Partant de ces résultats 
encourageants avec des taux d’extraction de Mg en solution de 70% en 24 heures, notre 
étude s’est concentrée sur le rôle de l’additif oxalate à travers des essais spécifiques et une 
analyse détaillée de la phase solide (négligée par ces auteurs).  
Pour les différentes concentrations de solide testées (de 3 à 250 g.L-1), cet additif a conduit à 
la formation de complexes aqueux stables du magnésium avec l’oxalate et à la précipitation 
[A] 
[B] 
[A] 
[C] 
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de MgC2O4.2H2O (glushinskite), qui empêchent toute précipitation quantitative de 
magnésite. La simulation géochimique couplée à un modèle de dissolution à grain 
rétrécissant appliqué à la distribution granulométrique réelle a permis d’élucider et de 
valider les mécanismes mis en jeu dans la dissolution des silicates magnésiens accélérée par 
l’ion oxalate (figure 3.22). Comme l’ont montré les études antérieures, l’ion oxalate accélère 
la cinétique de dissolution de l’olivine (en s’adsorbant à la surface du matériau et en 
affaiblissant la liaison Mg-O), mais aussi : 
- il modifie la précipitation de la silice (avec une vitesse réduite de précipitation sous la 
forme d’un dépôt n’introduisant pas de barrière de diffusion), 
- il conduit à la formation de talc et de glushinskite. 
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Figure 3.22 – Comparaison entre les valeurs expérimentales (symboles) et les prédictions du 
modèle de dissolution à grain rétrécissant (lignes) incluant les cinétiques de précipitation du 
talc et de la silice amorphe (suspension à 3 g.L-1 d’olivine avec 0,1 M d’oxalate, à 120°C et 20 
bar de CO2).  
 
L’extension à d’autres ligands polyacides, tels que le citrate et l’EDTA, n’a pas non plus 
permis d’obtenir de formation significative de carbonate, à cause d’une complexation en 
phase aqueuse du Mg extrait. Ces acides organiques n’offrent donc pas de perspective de 
développement d’un procédé industrialisable de minéralisation du CO2, contrairement à ce 
qui avait pu être suggéré dans la littérature. Le cas particulier du catéchol mérite cependant 
d’être mentionné ; d’après la littérature, il pourrait former un complexe avec le silicium 
[Barnum, 1970 ; Russo-Mascioli, 2001], mais a priori pas avec le magnésium. En présence 
de 0,5 M de catéchol, le taux de carbonatation à 180°C a atteint 14,5% en 75 heures pour la 
suspension d’olivine à 90 g.L-1. Il est donc plus élevé que dans l’eau, mais l’effet sur la 
concentration de silicium en solution n’est notable qu’en début de réaction et le complexe 
silicium-catéchol n’a pu être mis en évidence par RMN 13C. 
 
L’effet des agents complexants est détaillé dans : Bonfils et coll., Energy Procedia, 4, 3809-
3816 (2011) et Bonfils et coll., Int. J. Greenhouse Gas Control, 9, 334-346 (2012). 
3.6.3.3 Carbonatation avec exfoliation mécanique 
Une solution alternative aux additifs chimiques résiderait dans une élimination en continu 
des couches de diffusion formées dans l’eau par un processus mécanique. Park et Fan 
(2004, 2005) et Chizmeshya et coll. (2007) ont proposé d’utiliser des particules abrasives à 
cet effet, mais leurs tentatives n’ont pas conduit à des résultats jugés suffisamment 
concluants par ces auteurs pour qu’ils poursuivent cette voie de recherche. 
Ce concept a été revu ici en appliquant une technologie d’attrition éprouvée mise en œuvre 
dans le réacteur d’étude. Les premiers essais ont montré une conversion de 80% de l’olivine 
en carbonates en 24 heures à 180°C (figure 3.23). Un résultat important est aussi la 
démonstration de l’effet de synergie entre le mécanisme d’exfoliation mécanique et la 
réaction de carbonatation minérale - au-delà d’une simple augmentation de la surface 
réactive : en effet, le taux de carbonatation ne dépasse pas 50% lorsque les processus sont 
réalisés successivement (« procédé découplé »). Les analyses au MET/EDX confirment aussi 
l’absence de phyllosilicates en mode couplé alors que ces dépôts sont bien visibles en mode 
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découplé. En présence d’une solution optimisée d’additifs inorganiques (0,64 M NaHCO3 + 1 
M NaCl [O’Connor et coll., 2001]), le procédé couplé est encore accéléré et les 80% de 
conversion sont atteints en 15 heures seulement. 
Une étude complémentaire a permis de vérifier la généralisation du procédé aux matériaux 
naturels, avec à l’exception de la wehrlite des rendements compris entre 60% et 95% en 24 
heures. Tous les matériaux ont pu également être carbonatés à 120°C, certes avec des 
conversions inférieures (40 et 50%, respectivement pour la harzburgite et l’olivine). 
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Figure 3.23 – Comparaison des taux carbonatation de l’olivine pour les procédés avec et sans 
attrition (suspension à 90 g.L-1, à 180°C et 20 bar de CO2). 
 
3.6.4 Conclusions et perspectives 
Ces travaux ont d’abord permis de fermer une des voies annoncées comme prometteuses 
dans des travaux antérieurs, l’utilisation de ligands polyacides. Comme cela été vu pour la 
réaction Fenton, ces derniers capturent si fortement le métal qu’ils bloquent les autres 
processus dans lesquels il est impliqué. 
Par contre, l’étude a prouvé que le couplage entre l’attrition et la réaction offre un réel 
potentiel pour un procédé de minéralisation. Les taux de carbonatation qui peuvent être 
obtenus sont très élevés, mais la viabilité du procédé nécessite que les conditions de 
création de la surface soient favorables énergétiquement. En complément de la technologie 
d’attrition proposée, il serait aussi intéressant d’évaluer l’effet des ultrasons à basse 
fréquence, en particulier des ondes à 12 kHz, dont les effets mécaniques accrus ont pu être 
mis en évidence dans l’étude précédente. 
D’ores et déjà, l’analyse de cycle de vie (ACV) réalisée dans le cadre du projet CARMEX a 
montré le bénéfice environnemental (en termes de réduction effective des émissions de CO2) 
de la carbonatation minérale pour une conversion du matériau supérieure à 70%, ce que le 
procédé permet d’atteindre en 24 heures ou moins sans optimisation. Le procédé CARMEX a 
fait l’objet de la part de la cellule valorisation de TOTAL d’un examen approfondi de sa 
brevetabilité. Même si aucun brevet n’a été déposé à ce jour dans le cadre strict de la 
carbonatation minérale (du fait de probables antériorités opposables), TOTAL souhaite 
poursuivre l’étude de ce procédé dans le contexte particulier de ses exploitations des Green 
River Shales aux Etats-Unis. La minéralisation des résidus pyrolysés, in-situ ou hors-sol, 
constitue un enjeu fort pour le bilan environnemental global de ces exploitations. En outre, 
dans le cadre du projet CARBOSCORIES financé par le CNRT Nouvelle-Calédonie, le procédé 
CARMEX va être appliqué à des scories issues de la pyrométallurgie du nickel. 
Outre ces nouvelles cibles, les recherches essentielles à poursuivre concernent 
l’identification de la ou des meilleure(s) fenêtre(s) opératoire(s), à réaliser, à partir d’une 
version continue du procédé pour sa transposition à grande échelle. Un projet ANR vient 
d’être déposé dans ce sens, qui est détaillé plus longuement à la fin de ce manuscrit. 
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En conclusion … 
 
Les différents procédés pour l’environnement exposés dans ce chapitre se sont d’abord 
appuyés sur une caractérisation physico-chimique relativement exhaustive des systèmes 
mis en jeu, en utilisant des techniques d’analyse variées. Ensuite, la méthodologie proposée 
a consisté à étudier – d’abord séparément puis en interaction – les phénomènes impliqués, 
de façon à en analyser les mécanismes et verrous et ainsi mettre en évidence les bénéfices 
liés aux hybridations proposées. Enfin, des modèles ont été proposés ou sont en cours de 
développement pour valider les conclusions des études expérimentales et/ou optimiser les 
conditions opératoires.  
Il existe aussi des convergences et passerelles possibles entre ces différentes études, parmi 
lesquelles : utilisation de l’ozonation pour régénérer le charbon actif, application d’ondes 
acoustiques pour activer la carbonatation en voie aqueuse ou l’oxydation Fenton 
hétérogène.  
Par ailleurs, pour ces derniers sujets, dont les résultats sont très prometteurs, le passage au 
continu constitue une étape essentielle, qui fera notamment l’objet de mes recherches à 
venir. 
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CONCLUSION ET PERSPECTIVES DE RECHERCHE 
 
Au cours des 12 années passées en tant que chargée de recherches, j'ai centré mon 
activité sur plusieurs thématiques du génie des réacteurs catalytiques polyphasiques : 
- une meilleure utilisation des réacteurs à lit fixe, notamment par une connaissance 
approfondie du phénomène de mouillage partiel en lit ruisselant, 
- la catalyse biphasique avec des systèmes innovants pour la récupération de 
catalyseur et la réduction de solvants,  
- le traitement d’eau par procédés hybrides, dérivés de l’adsorption et de l’oxydation 
catalytique, et par oxydation avancée. 
J’ai aussi élargi mes compétences dans le domaine de l’environnement au-delà du 
traitement d’eau : séquestration de CO2, traitement de boues de station, régénération 
d’adsorbant et de catalyseur. 
 
Plusieurs des travaux cités précédemment se poursuivent actuellement et/ou vont connaître 
des développements à court ou moyen terme :  
- Développement de procédé (réacteur, conditions opératoires, milieu réactionnel) 
spécifique à la catalyse homogène utilisant des polymères cœur-coquille, en étroite 
collaboration avec les chimistes/polyméristes du LCC Toulouse et du C2P2 Lyon. Le projet 
ANR BIPHASNANOCAT est à mi-parcours et, si les résultats actuels sont extrêmement 
prometteurs, il est clair que des avancées sur la structure optimale des objets catalytiques, 
les mécanismes associés et leur mise en œuvre sont encore attendues. Une perspective qui 
émerge déjà concerne l’application de ce type de procédé à la catalyse énantiosélective.  
- Régénération d’adsorbants et de catalyseurs par procédés d’oxydation avancée. 
Deux thèses sont en cours ou viennent de démarrer sur le premier sujet (« procédé AD-
OX »), tandis que le second  va constituer le thème de recherche d’un maître de conférences 
qui va être recruté en 2014 dans le département IRPI.  
 
Enfin et surtout, je suis impliquée dans trois projets de recherche, financés ou en cours 
d’examen, et qui prolongent mes activités antérieures en s’inscrivant dans la thématique de 
procédés hybrides pour la catalyse et l’environnement.  
 
 
I. Hydrogénations en réacteurs-échangeurs de type monolithes 
 
Le premier chapitre de ce manuscrit a souligné la difficulté de réaliser des réactions 
exothermiques et sélectives en réacteurs triphasiques à lit fixe et évoqué l’intérêt porté au 
réacteur monolithe pour de telles applications.  Les avantages reconnus de cette technologie 
par rapport à la précédente consistent en une faible perte de charge, un transfert gaz-liquide 
efficace en régime d’écoulement de Taylor ou écoulement de type « poches-bouchons » 
(rappelons que les résistances au transfert externe divisaient par un facteur 10 la 
concentration d’hydrogène dissous disponible en surface du catalyseur dans le cas du lit 
noyé étudié précédemment), et un drainage rapide des fluides permettant de limiter les 
conséquences d’un emballement thermique. Par ailleurs, la possibilité d’alterner canaux 
réactifs et canaux dans lesquels circule un fluide caloporteur, le tout dans une structure 
métallique à conductivité élevée, devrait permettre un bon contrôle thermique de la réaction. 
Les verrous de cette technologie portent sur la répartition uniforme des phases dans les 
canaux capillaires - que ce soit à l’entrée du réacteur ou entre les empilements successifs de 
monolithes -, le dépôt uniforme du catalyseur dans les canaux, la stabilité du métal actif ou 
la possibilité de régénération in-situ en particulier dans la configuration de réacteur-
échangeur pour laquelle réacteur et catalyseur ne font qu’un.  
L’application des réacteurs monolithes aux réactions triphasiques apparaît relativement 
récente (depuis les années 90), et la plupart des études sur le sujet ont été réalisées par le 
groupe du professeur Moulijn avec près d’une cinquantaine d’articles. Elles ont notamment 
montré pour les hydrogénations de l’alpha-méthylstyrène et du styrène un gain de 
productivité de 50 à 300% (par unité de volume de réacteur) par rapport au réacteur à lit 
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ruisselant, et ce pour un catalyseur intrinsèquement moins actif et une densité moyenne de 
canaux (400 canaux / pouce2) [Nijhuis et coll., 2001a,b et 2003]. Un gain de sélectivité a été 
aussi observé pour l’hydrogénation du benzaldéhyde en alcool benzylique, passant de 73% 
en lit ruisselant à plus de 90% en réacteur monolithe [Nijhuis et coll., 2001a]. 
Cependant, ces travaux ne se sont pas intéressés à la possibilité d’évacuer in-situ la chaleur 
de réaction, la solution retenue pour maîtriser l’exothermicité consistant en une boucle de 
recirculation avec échangeur externe. Ce challenge, tant du point de vue de la mise en 
œuvre pratique que de la modélisation, constitue le cœur du projet ANR HYDROMORE 
(2012-2016) et de la thèse de Freddy Durán Martínez qui vient de démarrer et que je co-
dirige avec le Pr. Anne-Marie Billet. 
De façon classique, les différentes étapes du travail expérimental chercheront à étudier les 
phénomènes impliqués séparément avant de mettre en œuvre la réaction dans le réacteur 
monolithe continu : hydrodynamique et transfert gaz-liquide en maquette froide, étude 
cinétique en réacteur agité sur des plaquettes ou des petits monolithes en métal ou SiC 
imprégnés de catalyseur et préparés au CIRIMAT. Les applications retenues sont 
l’hydrogénation totale d’un terpène et l’hydrogénation sélective d’une huile végétale en 
collaboration avec le LCA Toulouse. La conversion catalytique des terpènes représente une 
voie intéressante pour la synthèse de médicaments, de parfums, de cosmétiques, de 
vitamines ; dans l’industrie alimentaire, les graisses et huiles végétales insaturées sont 
transformées par hydrogénation catalytique en produits partiellement ou complètement 
saturés, pour une meilleure stabilité et une meilleure résistance à l’oxydation. 
Des modèles de complexité croissante seront développés en parallèle pour représenter le 
réacteur. On négligera d’abord la non-uniformité de distribution des phases sur la section 
droite du monolithe pour modéliser un canal unique, d’abord en fonctionnement 
adiabatique. Une première solution pour tenir compte des disparités entre canaux est 
l’introduction d’un pseudo-coefficient de dispersion axiale, tel que proposé par Kreutzer et 
coll. (2005), qui sera donc évalué expérimentalement par DTS pour différents types de 
distributeurs (buses, empilement de monolithes …). Dans le canal, un modèle 
unidimensionnel sera utilisé pour le liquide et le gaz, tenant compte des différentes 
résistances au transfert des espèces : dans la fine couche poreuse de catalyseur déposée sur 
la paroi et aux interfaces liquide-solide et gaz-liquide (via le film liquide et les calottes des 
bouchons de gaz). Il utilisera des lois de fermeture développées au LISBP à partir d’une 
résolution exacte des champs de concentration autour d’une poche de gaz en écoulement de 
Taylor. Ce premier modèle permettra la sélection de conditions opératoires pour obtenir une 
conversion par passe mesurable tout en évitant une élévation trop importante de 
température. D’autres configurations technologiques seront ensuite examinées pour le 
monolithe à conductivité thermique élevée : réacteur à double-enveloppe avec gradient 
radial de température sur la section impliquant un comportement différent de chacun des 
canaux, réacteur-échangeur avec alternance de canaux réactifs et canaux dédiés au fluide 
caloporteur. Des stratégies numériques seront développées pour éviter le recours à une 
résolution 3D complète, basées sur une séparation des échelles axiale et radiale [Mittal et 
coll., 2010], ou sur la résolution de quelques canaux représentatifs à des positions radiales 
définies fournissant par interpolation le terme source pour le bilan thermique de la 
structure monolithique [Tischer et Deutschmann, 2005]. Ces modèles seront développés en 
collaboration avec le Pr. Faïcal Larachi de l’Université Laval (Canada). 
 
 
II. Procédé hybride couplant l’oxydation sono-photo-Fenton et la séparation 
membranaire pour l’élimination de polluants émergents 
 
La thèse de Filipa Velichkova (janvier 2014) a permis la sélection de catalyseurs solides à 
base de fer conduisant à une élimination significative du paracétamol et du carbone total 
par oxydation photo-Fenton, avec une perte limitée du métal en solution (cf. § 3.3). Les 
résultats prometteurs de ce travail ont donc conduit à envisager le développement d’un 
procédé continu utilisant les séparations membranaires pour retenir le catalyseur et 
améliorer encore les performances de l’oxydation. Le couplage du procédé avec les ultrasons 
(à basse et très basse fréquence, jusqu’à l’audible) apparaît aussi intéressant, car il devrait 
favoriser l’efficacité de la réaction hétérogène en cassant les agglomérats de particules et en 
(ré)activant la surface catalytique, et pourrait également empêcher le colmatage de la 
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membrane. Récemment, une attention croissante a été portée à l'application d'ultrasons en 
combinaison avec l’oxydation Fenton, conduisant à une centaine de publications dont les 
deux tiers ces cinq dernières années [Ma, 2012 ; Grčić et coll., 2013]. Un effet bénéfique a 
été en particulier mis en évidence sur la réaction homogène, dans lequel la sonication 
améliore également la régénération du fer (II) – l’étape limitante du cycle catalytique – et la 
formation ultérieure de radicaux [Ma, 2012]. En outre, la cavitation acoustique donne lieu à 
des conditions extrêmes à l'intérieur de la bulle de cavitation, permettant également de 
dégrader thermiquement les molécules les plus volatiles [Thompson and Doraiswamy, 
1999]. Enfin, un dernier point très intéressant concernant le procédé sono-Fenton 
hétérogène est la possibilité d’utiliser des particules de Fe0 qui peuvent être activées par de 
courtes impulsions ultrasonores [Dai et coll., 2006 ; Segura et coll., 2012], conduisant à des 
espèces catalytiques très efficaces qui permettent de limiter les quantités d’oxydant. Ceci 
ouvre donc la voie à l’utilisation de catalyseurs peu onéreux comme des déchets d’aciérie 
[Lee et coll., 2009] et au développement d’un procédé sobre en énergie et réactif chimique. 
Par ailleurs, malgré le nombre croissant d’études, les mécanismes exacts des US et leur 
contribution respective pour l’activation des réactions hétérogènes sont encore mal connus.  
L’activation de la réaction par rayonnement ultraviolet/visible et/ou par ultrasons sera donc 
plus particulièrement examinée, ce qui inclut la sélection du type d'équipement, le spectre 
d'irradiation de la lampe ou la fréquence ultrasonore et le mode de fonctionnement (continu 
ou séquentiel). En particulier on cherchera à discriminer les effets mécaniques et chimiques 
des US, notamment en variant la fréquence acoustique et en caractérisant l’état de surface 
des catalyseurs en cours de réaction. La combinaison de ces techniques sera évaluée en 
fonction du gain d’efficacité et du coût global. 
Ce sujet fait l’objet de la thèse de Sandy Adityosulindro, débutée en octobre 2013, et que je 
co-dirige avec le Pr. Henri Delmas et le Dr. Laurie Barthe, et il vient d’être proposé à l’ANR 
dans le cadre de l’appel « jeunes chercheurs ». Il s’inscrit également dans l’une des tâches 
d’un projet tout juste soumis au programme européen Water JPI, notamment avec nos 
collègues de Tarragone et Bilbao, impliqués dans le précédent projet CTP. Ce dernier projet 
propose une approche multi-disciplinaire, pour : 
- l’identification de polluants émergents significatifs dans les stations de traitement des 
eaux (du Pays Basque et de la région toulousaine notamment), 
- l’analyse de l’impact biologique de ces substances et de leurs dérivés en amont des 
stations et après application des technologies existantes (dont chloration),  
- le développement et l’évaluation globale (chimique et biologique) de solutions innovantes 
impliquant différents couplages entre oxydations avancées et séparation membranaire. 
Si la première association membrane – Fenton ne sert qu’à retenir le catalyseur, d’autres 
couplages plus sophistiqués sont également envisagés :  
- avec une membrane d’ultrafiltration assurant une alimentation progressive en H2O2 
pour limiter les effets d’inhibition de radicaux ; 
- avec une membrane de nanofiltration sélective pour concentrer le polluant dans le 
réacteur d'oxydation, tout en permettant l'élimination progressive des acides carboxyliques 
biocompatibles qui sont connus pour chélater le fer en l’absence d’irradiation ;  
- avec une membrane catalytique incorporant le fer en surface. 
Le changement d'échelle de ce procédé hybride est aussi un véritable défi et sera approché 
en associant des équipementiers. L'efficacité à long terme du procédé inclura la stabilité du 
catalyseur et aussi celle de la membrane dans un milieu relativement agressif contenant des 
radicaux, en collaboration avec le Pr. Christel Causserand et le Dr. Clémence Coetsier. 
Les polluants plus particulièrement ciblés dans ce procédé sont deux des molécules anti-
inflammatoires, l'ibuprofène et le diclofénac, qui figurent en bonne place parmi les polluants 
émergents retrouvés dans différents compartiments de l’environnement, de par leur forte 
consommation et/ou leur faible biodégradabilité. La seconde molécule a récemment été 
proposée pour figurer parmi la liste des polluants prioritaires de la Commission 
Européenne. Comme mentionné plus haut, on s’intéressera au devenir de ces molécules, au 
travers de leurs dérivés d’oxydation et des effets biologiques associés.  
 
 
III. Intégration d’une écotechnologie innovante pour le stockage du CO2 par 
minéralisation ex-situ dans un environnement industriel  
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Le projet ANR CARMEX (2009-2012) a su identifier une solution innovante de carbonatation 
minérale en voie aqueuse, qui intègre attrition et réaction au sein d’un même réacteur. Cette 
solution a permis de lever un verrou majeur de la minéralisation des silicates : la formation 
de couches passivantes à la surface des matériaux lors de la dissolution. Ce procédé, qui ne 
nécessite ni additif chimique ni prétraitement thermique des matériaux carbonatables, a 
permis d’obtenir des taux de minéralisation élevés, dépassant 80% en 24 heures, sans 
aucune optimisation de ses conditions opératoires (cf. § 3.6). 
Avec le Pr. Florent Bourgeois nous avons soumis au récent appel ANR le projet 
GREENROCKS, qui s’appuie notamment sur le consortium du projet précédent pour 
poursuivre le développement du procédé Carmex. Ces perspectives incluent le 
développement d’un procédé continu de minéralisation et l’étude environnementale et 
économique de son intégration à l’échelle industrielle. 
Elles constituent d’abord un défi technologique. Nous avons échangé avec la société 
NEZTSCH, qui a confirmé pouvoir fournir des broyeurs de capacité suffisante (une dizaine 
de litres) pour une transposition directe à l’échelle industrielle, et pouvant opérer dans les 
conditions particulières de la carbonatation minérale (sous pression et température). Il s’agit 
néanmoins d’un système expérimental complexe qui doit permettre la recirculation de la 
suspension, son échantillonnage, la séparation des plus fines particules et le suivi en ligne 
des flux du procédé. 
Selon une démarche traditionnelle en génie des procédés, on cherchera tout au long du 
projet à étudier les différents phénomènes impliqués (hydrodynamique, transferts, 
cinétiques de broyage, réaction …) de manière découplée avant de les réunir dans un modèle 
intégré global. Le principe de cette approche est de déterminer les temps caractéristiques de 
chacun des processus afin de ne considérer dans le modèle final que les phénomènes 
limitants. Des essais de mesure de DTS seront réalisés pour mesurer l’hydrodynamique du 
dispositif réalisé pour le projet, pour les phases solide et liquide. L’effet du mode d’injection 
du gaz qui doit être adapté à la configuration du broyeur sera évalué par la mesure du 
coefficient de transfert kLa, d’abord en l’absence de réaction par absorption dynamique. Des 
essais spécifiques seront aussi réalisés pour mesurer la cinétique de broyage dans les 
conditions d’utilisation, pour les matériaux sélectionnés. Le mode de fonctionnement 
broyeur, en circuit ouvert ou en circuit fermé avec recyclage des particules partiellement 
exfoliées, sera enfin examiné. Pour son optimisation, les effets de différents paramètres 
seront étudiés, individuellement et en interaction : nature du solide (type de roches) et du 
gaz (du CO2 pur à des fumées diluées), granulométrie et concentration solide de 
l’alimentation, conditions opératoires du broyeur (billes de broyage, taux de remplissage, 
vitesse d’agitation, recyclage de l’eau de procédé, T et P, …).  
Un des enjeux réside aussi dans la gestion et la valorisation des produits (magnésite, silice 
et silicate résiduel), intimement mélangés au sein d’agglomérats microniques, et le recyclage 
des eaux de procédés. Deux nouveaux partenaires (LMDC et IFTS) sont intégrés au projet 
pour identifier et valider des solutions de valorisation dans le secteur de la construction. 
L’analyse de l’ensemble des phases en présence sera donc nécessaire pour cette valorisation 
et pour comprendre les mécanismes de la minéralisation en phase aqueuse.  
A partir des résultats expérimentaux du procédé continu et de la caractérisation fine des 
matériaux, un modèle de type boite grise sera développé et calibré pour prédire les 
performances du circuit fermé de broyage et classification dynamique. 
Dans le but d’extrapoler le procédé à l’échelle industrielle, on cherchera également à 
développer un modèle du réacteur-broyeur incluant l’hydrodynamique des phases (d’après 
les DTS mesurées), un bilan de population de particules, les cinétiques de lixiviation 
(dépendantes de la taille des particules en régime d’exfoliation), celles de carbonatation (si 
ces dernières s’avèrent limitantes en présence de CO2 dilué), et les équilibres géochimiques 
(couplage avec un logiciel de spéciation type CHESS ou PHREEQC). Le travail, reprendra 
l’approche modulaire de la thèse de Benjamin Bonfils (2012), et y intégrera un modèle 
prédictif de la réduction de taille des particules par les mécanismes d’exfoliation et 
d’abrasion qui interviendront dans le broyeur, parallèlement aux processus de 
carbonatation minérale. Une thèse en co-tutelle devrait prochainement démarrer sur cette 
modélisation, qui servira au développement technologique du procédé et à l’évaluation de 
son éco-efficience. 
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NOMENCLATURE 
 
a  = aire interfaciale gaz – liquide par unité de volume de réacteur, m2int.m-3R 
A1  = surface (côté interne) de la paroi interne du réacteur à double-enveloppe 
(paroi 1), m2 
A’1  = surface (côté externe) de la paroi 1, m2 
A2  = surface (côté interne) de la paroi externe du réacteur à double-enveloppe 
(paroi 2), m2 
aS  = surface spécifique du lit (surface des particules par unité de volume du lit),  
  m2p.m-3R 
C  = concentration, mol.m-3 (ou kmol.m-3 ou g.L-1 ou mg.L-1) 
Cin,j  = concentration de l’espèce j dans le catalyseur ou la couche active 
(catalyseur egg-shell), mol.m-3f  
C'in,j  = concentration de l’espèce j dans le support inerte (catalyseur egg-shell), 
mol.m-3f  
CL,j  = concentration de l’espèce j dans la phase liquide, mol.m-3L (ou kmol.m-3L)  
C*L,H2  = concentration en hydrogène dissous à l'interface gaz - liquide, mol.m-3L 
COT  = carbone organique total, g.L-1 (ou mg.L-1) 
C'P  = chaleur spécifique, J.kg-1.K-1 
CS,j  = concentration de l’espèce j à la surface du catalyseur, mol.m-3L  
Dax  = coefficient de dispersion axiale du liquide basé sur la vitesse interstitielle, 
m2R.s-1 
DCO  = demande chimique en oxygène, g.L-1 (ou mg.L-1) 
DDDCO  = rendement d’extraction de la DCO en phase liquide, % 
De  = diffusivité interne effective (diffusion poreuse), 
p
mp
e
D
D


 (diffusion de 
Knudsen négligée), m3L.m-1p.s-1 
Deapp  = diffusivité interne apparente liée au mouillage partiel du catalyseur, 
eeapp DfD 
2 , m3L.m-1p.s-1 
Deg = diffusivité effective globale, intégrant les contributions de la diffusion 
poreuse et de la diffusion de surface, 
eq,in
eq
Speeg
C
q
DDD


 , m3L.m-1p.s-1 
deq  = diamètre équivalent d’une particule, m 
Dm  = diffusivité moléculaire, m2.s-1 
dp  = diamètre de particule, m (ou mm) 
dR  = diamètre du réacteur, m 
DS  = diffusion de surface, m2p.s-1 
dSiC  = diamètre des fines particules inertes de SiC, m 
dst  = diamètre de l’agitateur, m 
dv  = diamètre équivalent en volume d’une particule, 3
6


p
v
V
d , m (ou mm) 
ES  = énergie spécifique par unité de masse de matière sèche totale, kJ.kg-1TS 
f  = taux de mouillage externe du catalyseur, - 
F  = débit molaire surfacique, mol.m-2R.s-1 
Fh  = flux enthalpique surfacique, W.m-2R 
fLGG  = facteur de friction diphasique basé sur les propriétés du gaz, - 
freq  = fréquence d’acquisition, Hz 
f0SDPP  = fraction molaire initiale de SDPP dans le mélange styrène/SDPP, - 
g  = accélération de la pesanteur, m.s-2 
G  = débit massique surfacique de gaz, kgG.m-2R.s-1 
H  = enthalpie volumique, J.m-3 
h2  = coefficient de transfert de chaleur paroi 1 - fluide de refroidissement,  
W.m-2.K-1 
h3  = coefficient de transfert de chaleur fluide de refroidissement - paroi 2,  
W.m-2.K-1 
He  = constante de Henry, bar.m3L.kmol-1 
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hGL  = coefficient de transfert de chaleur gaz - liquide, W.m-2int.K-1 
hLS  = coefficient de transfert de chaleur liquide - solide, W.m-2p.K-1 
hw  = coefficient global de transfert de chaleur liquide - paroi 1, W.m-2.K-1 
Ip   = fonction de Bessel d’ordre p 
Kad  = constante linéaire d’adsorption du traceur, m3L.kg-1S  
kfS  = coefficient de transfert de matière fluide - solide, m3f.m-2p.s-1 
kLa  = coefficient volumétrique de transfert de matière gaz - liquide (côté liquide),  
m3L.m-3R.s-1 
kLS  = coefficient de transfert de matière liquide - solide, m3L.m-2p.s-1 
Kwj  = coefficient de partage de l’espèce j entre les phases LI et organique,  
kgorg.kg-1LI 
L  = débit massique surfacique de liquide, kgL.m-2R.s-1 
Lcd  = longueur caractéristique de diffusion, m 
LR  = longueur du réacteur, mR 
mCA  = masse de charbon actif, kgCA 
Mn  = masse moléculaire du polymère, g.mol-1 
mX  = équation du modèle représentant la variable X 
NGL  = vitesse de transfert gaz - liquide, mol.m-3R.s-1 
NLS  = vitesse de transfert liquide - solide, mol.m-3R.s-1 
Nst  = vitesse de l’agitateur, tr.s-1 
Nwd  = vitesse de transfert zone mouillée – zone sèche, mol.m-3R.s-1 
p  = pression, Pa (ou bar) 
p0  = pression de vapeur saturante, Pa 
Pn  = polynôme de Legendre d’ordre n 
qeq  = capacité d’adsorption à l’équilibre, mol.kg-1S (ou mol.g-1S) 
QG  = débit volumique de gaz, m3G.s-1 (ou L.h-1) 
QL  = débit volumique de liquide, m3L.s-1 (ou L.h-1) 
r  = position radiale dans la particule, m 
R0  = vitesse initiale par unité de volume de phase catalytique, mol.m-3phase cat.s-1 
(ou kmol.m-3phase cat.s-1) 
Ra  = rugosité définie comme la hauteur moyenne des aspérités (selon une 
moyenne arithmétique), µm 
r’i  = vitesse apparente de la réaction i par unité de masse de catalyseur solide,  
mol.kg-1cat.s-1 
Ric  = vitesse de la réaction i par unité de volume de couche active,  
mol.m-3couche active.s-1 
Rp (ou Rip) = vitesse de (la) réaction (i) par unité de volume de catalyseur solide,  
mol.m-3p.s-1 
rp  = rayon d’une particule, mp 
ru  = rapport de la surface réelle du matériau sur sa surface apparente (surface 
géométrique lisse), - 
s  = variable de Laplace 
SBET  = surface spécifique BET, m2.g-1 
t  = temps, s (ou min ou h) 
T  = température, K (ou °C) 
TOF  = fréquence de rotation (ou turnover frequency), s-1 (ou h-1) 
TS  = teneur totale en solide, g.L-1 
ufs  = vitesse superficielle de fluide, m3f.m-2R.s-1 
uGs  = vitesse superficielle de gaz, m3G.m-2R.s-1 (ou mm.s-1) 
uLs  = vitesse superficielle de liquide, m3L.m-2R.s-1 (ou mm.s-1) 
Va  = volume de la couche active imprégnée sur une particule, m3 
Van  = volume de la double enveloppe (espace annulaire), m3 
VL  = volume de liquide, m3L 
Vméso  = volume mésoporeux du catalyseur, cm3.g-1 
Vmicro  = volume microporeux du catalyseur, cm3.g-1 
Vp  = volume d’une particule de catalyseur, m3p 
VR  = volume interne du réacteur, m3R 
VW1  = volume de la paroi 1, m3 
VW2  = volume de la paroi 2, m3 
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x  = position axiale adimensionnelle dans le réacteur, RL/zx  , - 
xj  = fraction molaire de l’espèce j, - 
z  = position axiale dans le réacteur, m (ou cm) 
 
Symboles grecs 
   angle de recouvrement de la calotte liquide sur la particule, rad 
k(i,j)  = rapport entre l’aire réelle de la couronne de la sphère (où se trouve le pixel 
i,j) et son aire projetée, - 
L  = saturation liquide, BLL / , - 
1  fraction surfacique de la phase 1 dans le solide composite, - 
  = épaisseur de la couche active, m 
HR   = enthalpie de réaction, J.mol-1 
B  = degré de vide du lit, - 
f  = rétention du fluide, m3f.m-3R 
G  = rétention du gaz, m3G.m-3R 
L  = rétention du liquide, m3L.m-3R 
p  = porosité du catalyseur, m3f.m-3p 
 = paramètre de la corrélation de taux de mouillage (équation 1.19) lié à la 
présence de fines, = dV/dSiC, - 
  = tension interfaciale, N.m-1 
L  = tension superficielle du liquide, N.m-1
 
  = position radiale adimensionnelle dans la particule, pr/r , - 
ex  = facteur d’efficacité global (tenant compte des résistances au transfert 
interne et externe), - 
su  = facteur d’efficacité, - 
zL  = conductivité axiale du liquide, W.mR-1.K-1 
 = viscosité, Pa.s (ou cP) 
ij  = coefficient stoechiométrique de l’espèce j dans la réaction i, - 
  = position angulaire dans la particule sphérique, rad 
app  = angle de contact triphasique apparent, rad 
eq  = angle de contact triphasique à l’équilibre, rad 
 = masse volumique, kg.m-3 
B  = masse volumique apparente du lit, kgS.mR-3 
p     = masse volumique apparente du catalyseur, kgS.m-3p 
S     = masse volumique vraie du catalyseur, kgS.m-3S 
D  = temps caractéristique de diffusion,
  
e
padpSp
D
D
rK 21 
 , s 
Lex  = temps de passage apparent du liquide, 
Ls
RL
Lex
u
L
 , s 
p  = facteur de tortuosité de pores, - 
H2      = taux d’avancement de l’hydrogénation (cf. figure 1.1), - 
 
   
Nombres adimensionnels 
BiM  = nombre de Biot matière, 
e
pfS
M
D
rk
Bi
3
 (particule sphérique) 
FrL  = nombre de Froude particulaire du liquide, 
p
Ls
L
gd
u
Fr
2
  
Frst  = nombre de Froude de l’agitateur, 
L
stst
st
Hg
dN
Fr


2
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MoL  = nombre de Morton du liquide, 










3
4
LL
L
L
g
Mo  
PeL  = nombre de Péclet matière du liquide, 
axL
RLs
L
D
Lu
Pe

   
Rep  = nombre de Reynolds particulaire du fluide, 
f
pffs
p
du
Re


  
Rest  = nombre de Reynolds de l’agitateur, 
L
ststL
st
dN
Re



2
 
ScL  = nombre de Schmidt liquide, 
mL
L
L
D
Sc


  
Sh  = nombre de Sherwood pour le transfert fluide - solide, 
m
pfS
D
dk
Sh    
ShGL  = nombre de Sherwood pour le transfert gaz - liquide, 
m
stL
GL
D
dak
Sh
2
   
su  = module de Thiele, 
fe
pp
su
CD
Rd


6
 (catalyseur sphérique) 
 
 
Indices  
0  = initial 
1oct  = oct-1-ène 
4AHB  = acide 4-hydroxybenzoïque 
CA  = charbon actif 
cat  = catalyseur 
CDA  = cyclododécane 
CDD  = cyclododécadiène 
CDE  = cyclododécène 
CDT  = cyclododécatriène 
CO  = monoxyde de carbone 
CO2  = dioxyde de carbone 
cr  = critique 
d  = sec 
DCO  = demande chimique en oxygène  
e  = entrée 
eq  = équilibre 
f  = fluide 
G  = gaz 
H2  = hydrogène 
i  = numéro de la réaction 
iald  = aldéhydes ramifiés 
int  = interfaciale 
ioct  = octènes internes 
j  = numéro de l’espèce 
L  = liquide 
LI  = liquide ionique 
M  = Marlotherm (huile de refroidissement) 
N2  = azote 
non  = aldéhyde C9  
nnon  = n-nonanal 
O2  = oxygène 
O3  = ozone 
oct  = octène 
org  = organique 
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p  = particule 
R  = réacteur 
RX  = diffraction de rayons X 
s  = superficielle 
S  = solide (catalyseur) 
ss  = acier inox 
st  = agitateur 
TS  = matière sèche totale 
V  = vapeur 
w  = mouillé 
W1  = paroi 1 (paroi interne du réacteur à double-enveloppe) 
W2  = paroi 2 (paroi externe du réacteur à double-enveloppe) 
 
Abréviations 
4AHB  = acide 4-hydroxybenzoïque 
4ClP  = 4-chlorophénol 
4NP  = 4-nitrophénol 
AD-OX  = procédé séquentiel adsorption-oxydation 
AFM  = microscope à force atomique 
ATG  = analyse thermogravimétrique 
BET  = théorie de Brunauer, Emett et Teller 
BJH  = théorie de Barrett, Joyner et Halenda 
[Bmim][PF6]  = 1-butyl-3-méthylimidazolium hexafluorophosphate 
BP  = émetteur US  35 mm 
[BuPy][BF4] = 1-butylpyridinium tétrafluoroborate 
CA  = charbon actif 
CDA  = cyclododécane 
CDD  = cyclododécadiène 
CDE  = cyclododécène 
CDT  = cyclododécatriène 
CO  = monoxyde de carbone 
CO2  = dioxyde de carbone 
COT  = carbone organique total 
EDX  = spectrométrie d'émission X par dispersion d'énergie 
H2  = hydrogène 
HK  = théorie de Horvath et Kawazoe 
ICP-AES = spectrométrie d'émission atomique avec plasma à couplage inductif  
IR  = infrarouge 
LI  = liquide ionique 
l/r   = rapport de rendements entre aldéhyde linéaire et aldéhydes ramifiés  
MEB  = microscope électronique à balayage 
MET  = microscope électronique à transmission 
MHS/GC-MS = extraction multiple d'espace de tête associée à la chromatographie gazeuse 
avec détection par spectroscopie de masse 
MMA  = méthacrylate de méthyle 
N2  = azote 
O2  = oxygène 
O3  = ozone 
pHPZC  = pH au point de charge nulle 
P:Rh  = rapport molaire phosphore : rhodium  
Rh  = rhodium 
RX  = diffraction de rayons X 
SDPP  = 4-styryldiphénylphosphine 
SP  = émetteur US  13 mm 
TPP   = triphénylphosphine 
TPPTS  = triphénylphosphine trisulfonée 
US  = ultrasons ou ultrasonore 
UV  = ultraviolet 
vis  = visible 
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Engineering), 13-16 septembre 1998, Newport Beach, USA (communication orale) 
 
3. H. Delmas et C. Julcour 
Génie des réacteurs chimiques : Principes de la modélisation et exemple d’un réacteur 
triphasique à lit fixe catalytique et co-courant gaz-liquide ascendant 
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Chemical Engineering Science, Volume 62, Issues 18-20, September-October 2007, Pages 
5374-5379 
8. Suite au congrès ISCRE 19 (19th International Symposium on Chemical Reaction 
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Catalytic Wet Air Oxidation of Aqueous Organic Mixtures 
International Journal of Chemical Reactor Engineering: Volume 5: A65, 2007 
10. Travail presenté au congrès GPE 2007 (1st International Congress on Green Process 
Engineering), 24-26 avril 2007, Toulouse, France (poster) 
 
14. C. Creanga Manole, C. Julcour-Lebigue, A.M. Wilhelm, H. Delmas 
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Sonolysis of levodopa and paracetamol in aqueous solutions 
Ultrasonics Sonochemistry, Volume 16, Issue 5, June 2009, Pages 610-616 
12. Suite au congrès ESS 11 (11th Meeting of the European Society of Sonochemistry), 1-5 
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17. C. Julcour-Lebigue, F. Augier, H. Maffre, A.M. Wilhelm, H. Delmas 
Measurements and modelling of wetting efficiency in trickle-bed reactors: liquid viscosity 
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Engineering), 13-16 juin 2010, Philadelphie, USA (communication orale) 
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Journal of Environmental Management, Volume 91, Issue 12, December 2010, Pages 2432-
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Kinetics of hydroformylation of 1-octene in ionic liquid-organic biphasic media using 
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Chemical Engineering Science, Volume 66, Issue 8, 15 April 2011, Pages 1631-1639 
 
25. I. Quesada-Peñate, C. Julcour-Lebigue, U.J. Jáuregui-Haza, A.M. Wilhelm, H. Delmas  
Degradation of paracetamol by catalytic wet air oxidation and sequential adsorption   
catalytic wet air oxidation on activated carbons 
Journal of Hazardous Materials, Volume 221-222, June 2012, Pages 131-138  
 
26. C. Julcour-Lebigue, N.J. Krou, C. Andriantsiferana, H. Delmas, A.M. Wilhelm 
Assessment and modelling of a sequential process for water treatment- adsorption and 
batch WCAO regeneration of activated carbon 
Industrial and Engineering Chemistry Research, Volume 5, Issue 26, July 2012, Pages 8867-
8874    
21. Suite au congrès CAMURE 8 & ISMR 7 (8th International Symposium on Catalysis in 
Multiphase Reactors & 7th International Symposium on Multifunctional Reactors), 22-25 
mai 2011, Naantali, Finlande (communication orale) 
 
27. B. Bonfils, C. Julcour-Lebigue, F. Guyot, F. Bodénan, P. Chiquet, F. Bourgeois 
Comprehensive analysis of direct aqueous mineral carbonation using dissolution enhancing 
organic additives 
International Journal of Greenhouse Gas Control, Volume 9, July 2012, Pages 334-346 
 
28. C. Andriantsiferana, C. Julcour-Lebigue, C. Creanga-Manole, H. Delmas, A.M. Wilhelm 
Competitive adsorption of para-hydroxybenzoic acid and phenol on activated carbon. 
Experimental study and modelling 
Journal of Environmental Engineering, Volume 139, Issue 3,  March 2013, Pages 402-409 
 
29. A.F. Cardozo,   E. Manoury, C. Julcour, J.F. Blanco, H. Delmas, F. Gayet, R. Poli 
Preparation of phosphine-functionalized polystyrene stars by metal catalyzed controlled 
radical copolymerization and their application to hydroformylation catalysis    
Dalton Transactions, Volume 42, March 2013, Pages 9148-9156 
 
30. A.F. Cardozo, E. Manoury, C. Julcour, J.F. Blanco, H. Delmas, F. Gayet, R. Poli 
Preparation of Polymer Supported Phosphine Ligands by Metal Catalyzed Living Radical 
Copolymerization and Their Application to Hydroformylation Catalysis 
ChemCatChem, Volume 5, Issue 5, May 2013, Pages 1161-1169    
 
31. S. Khangkham, C. Julcour-Lebigue, S. Damronglerd, C. Ngamcharussrivichai, M.H. 
Manero, H. Delmas 
Regeneration of coked zeolite from PMMA cracking process by ozonation 
Applied Catalysis B: Environmental, Volumes 140–141, August–September 2013, Pages 396-
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Ultrasonic sludge pretreatment under pressure 
Ultrasonics Sonochemistry, Volume 20, Issue 5, September 2013, Pages 1203-1210 
 
33. N.T. Le, C. Julcour, B. Ratsimba, H. Delmas 
Improving sewage sludge ultrasonic pretreatment under pressure by changing initial pH 
Journal of Environmental Management, Volume 128, October 2013, Pages 548-554 
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Etude du transfert gaz-liquide en présence d’une troisième phase finement divisée 
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5e journées francophones sur les réacteurs Gaz-Liquide et Gaz-Liquide-Solide, 12-15 
juin 2007, Carry-le-Rouet, France (poster) 
Récents progrès en génie des procédés, n° 95 (2007)  
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14th International Congress on Catalysis, 13-18 juillet 2008, Séoul, Corée (poster) 
 
28. I. Quesada, C. Julcour, U.J. Jauregui, A.M. Wilhelm, H. Delmas 
Remediation of pharmaceutical wastewater by sequential adsorption – catalytic wet air 
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2nd International Congress on Green Process Engineering, 14-17 juin 2009, Venise, 
Italie (communication orale) 
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Catalytic wet air oxidation and sequential adsorption-oxidation of paracetamol on activated 
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Catalytic wet air oxidation of phenolic compounds and mixtures on activated carbons: 
conversion, mineralization and catalyst stability 
1st Iberoamerican Congress on Chemistry, Biochemistry and Chemical Engineering, 
12- 16 octobre 2009, La Havane, Cuba (communication orale) 
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About the foundations of direct aqueous carbonation with dissolution enhancing organic 
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3rd international conference on Accelerated Carbonation for Environmental and 
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orale) 
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Preparation of polymeric phosphine ligands by metal-catalyzed living radical polymerization 
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Regeneration of coked zeolite by ozonation 
International Ozone Association Conference, 4-6 juin 2012, Toulouse, France 
(communication orale) 
 
35. K. Gonzalez Labrada, I. Quesada Penate, U. Jauregui Haza, C. Julcour, C. 
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Effect of External Pressure on the Efficacy of Ultrasonic Pretreatment of Sludge 
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2012, Phuket, Thaïlande (communication orale) 
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pretreatment 
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Tremosa, A. Boukary, A. Lassin, P. Chiquet 
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ANNEXE A2 : THESES CO-ENCADREES 
 
 
1. “ I- Aromatisation de n-hexane et d’essence sur zéolithe ZSM-5. II- Oxydation 
catalytique en voie humide du phénol sur charbon actif”, thèse de Somsaluay 
SUWANPRASOP soutenue le 21 avril 2005  
La partie II a permis de confirmer les performances intéressantes du charbon actif comme 
catalyseur d’oxydation du phénol en réacteur pilote à lit fixe et d’apporter des éléments 
quant à l’extrapolation du procédé grâce à un modèle associant la cinétique intrinsèque et 
les multiples transferts de matière. L’hydrodynamique (débit de gaz et mode d’écoulement 
ascendant ou descendant) ne révèle avoir qu’un rôle mineur. 
Thèse en cotutelle, dirigée par les Pr. H. DELMAS (LGC) et S. DAMRONGLERD 
(université de Chulalongkorn, Thaïlande) 
 
2. “Etude du mouillage partiel et du transfert de matière liquide – solide en réacteur 
à lit fixe arrosé”, thèse de Loïc BAUSSARON soutenue le 19 décembre 2005 
(thèse proposée au prix Léopold ESCANDE de l’INP Toulouse) 
Des méthodes originales de mesure du taux de mouillage en lit fixe ruisselant ont été mises 
en oeuvre, à la fois à l’échelle locale (quelques grains) et à l’échelle du réacteur. Elles 
couplent PIV /colorimétrie et traitement d’images ou utilisent un traçage de la phase liquide 
et un modèle de DTS adapté (avec diffusion 2D dans le grain). L’effet de l’affinité liquide-
solide sur le mouillage a ainsi pu être mis en évidence. Le transfert de matière liquide-solide 
a également été modélisé en conditions de mouillage partiel. 
Thèse financée par l’IFPEN et dirigée par le Pr. A.M. WILHELM (LGC) 
 
3. “Procédé AD-OX d’élimination de polluants organiques non biodégradables (par 
adsorption puis oxydation catalytique)”, thèse de Carmen CREANGA MANOLE 
soutenue le 14 mai 2007 
Afin de comprendre les performances du procédé hybride ADsorption-OXydation, une 
approche en trois temps a été adoptée avec des travaux successifs sur l’adsorption, 
l’oxydation catalytique (en réacteur batch et en lit fixe continu), et la mise en œuvre du 
procédé AD-OX en lit fixe. Deux polluants réfractaires modèles ont été étudiés à cet effet : le 
phénol et l’acide 4-hydroxybenzoïque, ainsi que le mélange de ces deux polluants. 
Thèse en cotutelle, dirigée par les Pr. H. DELMAS et T. HOPULELE (université de 
Galati, Roumanie) 
 
4. “Metodos no convencionales para el tratamiento de aguas contaminadas con 
productos farmaceuticos” (Traitements d'eau polluée par des produits 
pharmaceutiques), thèse d’Isariebel QUESADA soutenue le 27 mars 2009 (prix 
Léopold ESCANDE de l’INP Toulouse) 
Différentes techniques ont été mises en œuvre et comparées pour le traitement d’eaux 
polluées par des molécules pharmaceutiques (paracétamol et lévodopa) : oxydation avancée 
sous ultrasons (éventuellement en présence de H2O2), ainsi qu’adsorption, oxydation 
catalytique à l’air et procédé hydride adsorption-oxydation sur charbons. Ces dernières 
études mettent en évidence le rôle prépondérant des propriétés texturales et de surface des 
charbons et le lien entre leurs propriétés adsorptives et catalytiques. 
Thèse en cotutelle, dirigée par les Pr. A.M. WILHELM et U.J. JAUREGUI (INSTEC 
La Havane, Cuba) 
 
5. “Elimination de polluants aromatiques par oxydation catalytique sur charbon 
actif”, thèse soutenue par Catherine AYRAL le 23 avril 2009 (proposée au prix 
Léopold ESCANDE de l’INP Toulouse) 
 Pour mieux comprendre comment le couple polluant / charbon actif influe sur les 
performances de l’oxydation catalytique et le vieillissement du catalyseur, divers charbons 
commerciaux, mais aussi issus de boues activées, ont été étudiés et caractérisés. Différents 
polluants phénolés, seuls et en mélanges synthétiques, ont été aussi traités pour mettre en 
évidence des effets de synergie et/ou compétition. Enfin la cinétique d'oxydation du phénol 
sur deux des charbons a été déterminée pour la modélisation du procédé hybride AD-OX.  
Thèse dirigée par le Pr. H. DELMAS 
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6. “Catalytic Reaction Engineering using Ionic liquids: Hydroformylation of 1-
Octene” (Génie des réactions catalytiques en liquide ionique : hydroformylation de 
l’oct-1-ène), thèse de Amit SHARMA soutenue le 20 juillet 2009 (proposée au prix 
Léopold ESCANDE de l’INP Toulouse) 
La cinétique de l’hydroformylation de l’oct-1-ène catalysée par un complexe de rhodium en 
solution dans le liquide ionique a été étudiée en régime chimique, en faisant varier les 
différents paramètres opératoires. La vitesse initiale de réaction a ainsi été modélisée en 
utilisant les équilibres gaz-liquide et liquide-liquide mesurés, ainsi que le schéma réactionnel 
complet faisant intervenir l’isomérisation de l’oct-1-ène. Les transferts interfaciaux ont été 
caractérisés, d’abord hors réaction, puis leur impact sur la vitesse de réaction a été analysé.  
Thèse co-dirigée avec le Pr. H. DELMAS 
 
7. “Etude expérimentale et modélisation d’un procédé séquentiel AD-OX 
d’élimination de polluants organiques”, thèse soutenue par N’Guessan KROU le 
12 mars 2010 
Plusieurs cycles adsorption-oxydation ont été réalisés sur un même lit de charbon à l’aide 
d’un petit pilote automatisé. Quels que soient les charbons et polluants étudiés, les charbons 
sont très dégradés en tant qu’adsorbants et catalyseurs lors de la première oxydation, puis 
évoluent très peu au cours des cycles suivants. En parallèle, des modèles de chacune des 
étapes ont été développés de façon à comprendre les phénomènes mis en jeu et à optimiser 
l’ensemble du procédé. 
Thèse dirigée par le Pr. H. DELMAS 
 
8. “Combinação de adsorção por carvão ativado com Processo Oxidativo Avançado 
(POA) para tratamento de efluentes contendo fenol” (Combinaison entre 
l’Adsorption sur Charbon Actif et les Techniques d’Oxydation Avancée pour le 
Traitement d’Effluents contenant du Phénol), thèse de Cinthia MURANAKA 
soutenue le 25 juin 2010 
Plusieurs cycles consécutifs d’adsorption du phénol sur charbon actif et de régénération in-
situ de l’adsorbant par oxydation (photo-)Fenton ont été réalisés. Deux configurations 
distinctes (réacteur agité discontinu et réacteur à lit fixe avec recirculation) et différents 
paramètres opératoires ont été étudiés pour l’optimisation du procédé : nature du charbon, 
quantité de H2O2, concentration de Fe2+, présence d’irradiation UV. Jusqu’à 56% de la 
capacité initiale du charbon a pu être restauré après 2 cycles. 
Thèse en cotutelle, dirigée par les Pr. A.M. WILHELM, H. DELMAS, et C.A.O 
NASCIMENTO (université de São Paulo, Brésil) 
 
9. “Mécanismes et verrous de la carbonatation minérale du CO2 en voie aqueuse”, 
thèse de Benjamin BONFILS soutenue le 29 mars 2012 (proposée au prix 
Léopold ESCANDE de l’INP Toulouse) 
Ce travail s’inscrit dans le développement et l’optimisation de procédés de captage et 
stockage du CO2 industriel par minéralisation. Il a permis d’identifier et d’expliquer les 
principaux verrous de la carbonatation des silicates magnésiens en voie aqueuse, avec ou 
sans additifs organiques, et de proposer une nouvelle voie d’activation mécanique dont les 
premières réalisations sont tout à fait prometteuses, avec des taux de carbonatation pouvant 
atteindre jusqu’à 80% en quelques heures.  
Thèse financée par TOTAL et co-dirigée avec le Pr. Florent BOURGEOIS (LGC) 
 
10. “Vers la catalyse d’hydroformylation biphasique au rhodium supportée sur des 
polymères cœur-coquille amphiphiles”, thèse de Andrés Fernando CARDOZO 
PEREZ, soutenue le 12 novembre 2012 (prix Léopold ESCANDE de l’INP 
Toulouse) 
Ce travail s’inscrit dans le développement de nouveaux objets pour la catalyse homogène et 
biphasique aqueuse, par la construction de macromolécules à structure blocs réticulées au 
cœur. Une stratégie « divergente » partant d’un dendrimère Boltorn et utilisant la PRTA a 
permis d’obtenir des ligands hydrophobes de type polymères en étoile, plus sélectifs que 
leur homologue moléculaire (PPh3) pour l’hydroformylation de l’oct-1-ène catalysée par le 
rhodium. L’introduction d’une coquille externe hydrophile a aussi été étudiée. 
Thèse dirigée par les Pr. H. DELMAS et R. POLI (LCC Toulouse) 
Annexes 
 141 
 
11. “Catalytic degradation of poly(methyl methacrylate) by zeolites and regeneration 
of used zeolites via ozonation” (Dégradation catalytique du poly(méthyl 
méthacrylate) sur zéolithe et régénération de la zéolithe cokée par ozonation), thèse 
de Supaporn KHANGKHAM soutenue le 15 novembre 2012 
Après l’étude en réacteur batch du craquage du PMMA avec différentes zéolithes, la réaction 
a été mise en œuvre dans un réacteur à lit fixe continu. Après plusieurs heures de 
fonctionnement, le catalyseur a montré une baisse d’activité due à un phénomène de 
cokage. Les extrudés de ZSM-5 cokés ont pu être régénérés par ozonation à température 
modérée, avec un optimum autour de 100°C : à la fois les propriétés texturales et acides ont 
été restaurées, conduisant à une activité similaire à celle des zéolithes neuves. 
Thèse en cotutelle, co-dirigée avec les Pr. H. DELMAS et S. DAMRONGLERD 
(université de Chulalongkorn, Thaïlande) 
 
12. “Optimisation of sludge pretreatment by low frequency sonication under 
pressure” (Optimisation du pré-traitement de boues par sonication basse 
fréquence), thèse de Ngoc Tuan LE soutenue le 9 décembre 2013 (proposée au 
prix Léopold ESCANDE de l’INP Toulouse) 
Ce travail a cherché à optimiser la désintégration de boues de station par sonication sous 
pression et à basse fréquence, jusqu’à l’audible. Les effets mécaniques et thermiques des US 
ont pu être dissociés. Une modulation temporelle des US a permis d’appliquer les meilleures 
conditions obtenues (puissance ultrasonore de 360 W, fréquence de 12 kHz, optimum de 
pression de 3,25 bar, pas de refroidissement) en limitant l’augmentation de température. 
Malgré la forte solubilisation de la DCO ainsi obtenue, le gain en méthane produit est faible. 
Thèse co-dirigée avec le Pr. H. DELMAS 
 
13. “Vers un procédé Fenton hétérogène pour le traitement en continu d’eau polluée 
par des polluants pharmaceutiques”, thèse de Filipa VELICHKOVA soutenue le 
20 janvier 2014 (proposée au prix Léopold ESCANDE de l’INP Toulouse) 
Des oxydes de fer, sous la forme de particules nano- et micro-structurées, ou supportés sur 
zéolithes, ont été testés comme catalyseurs de l’oxydation (photo-)Fenton pour l’élimination 
du paracétamol. Les paramètres opératoires de la réaction ont été optimisés avec les 
meilleurs catalyseurs, permettant d’obtenir un abattement du COT en solution jusqu’à 70% 
en 5 heures. Les analyses en fin de réaction du H2O2 résiduel et du carbone fixé sur le 
solide ont permis de mieux comprendre les mécanismes associés.  
Thèse en cotutelle, co-dirigée avec les Pr. H. DELMAS et B. KOUMANOVA 
(université de Sofia, UCTM, Bulgarie) 
 
14. “Amélioration par ajout de métal de transition de la régénération in-situ de 
charbon actif par oxydation catalytique”, thèse de Imane BENHAMED débutée en 
octobre 2011 
Cette thèse s’inscrit dans la continuité des études sur le procédé AD-OX. L’objectif est 
d’améliorer les performances du procédé à l’air en incorporant des catalyseurs métalliques 
peu onéreux (fer, cuivre) à des charbons commerciaux, et en associant des techniques 
d’oxydations avancées (par addition de H2O2 ou d’ozone). 
Thèse en cotutelle, co-dirigée avec les Pr. H. DELMAS et R. KESSAS (université 
d’Oran, USTO, Algérie)  
 
15. “Traitement des eaux et régénération de charbons actifs contaminés avec des 
pesticides par oxydation avancée”, thèse de Germán CRUZ GONZALEZ débutée 
en octobre 2013 
Cette thèse poursuit également les travaux sur le procédé AD-OX, en particulier en couplage 
avec l’oxydation photo-Fenton qui a donné jusqu’à présent les meilleurs résultats. Les cibles 
visées concernent ici les pesticides utilisés pour le traitement des bananes de Guadeloupe - 
chlordécone et HCH – ce qui implique des développements analytiques particuliers compte-
tenu de la faible solubilité de ces espèces dans l’eau. 
Thèse en cotutelle, co-dirigée avec les Pr. H. DELMAS et U.J. JAUREGUI (INSTEC 
La Havane, Cuba) 
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16. “Procédé hybride pour l’élimination de polluants pharmaceutiques par oxydation 
sono-photo-Fenton hétérogène associée à la séparation membranaire”, thèse de 
Sandyanto ADITYOSULINDRO débutée en octobre 2013 
Cette thèse propose d'étudier un procédé continu de traitement des eaux usées couplant la 
réaction de Fenton hétérogène activée par deux techniques (ultraviolet (UV) et/ou ultrasons 
(US)) à la filtration membranaire. Les micropolluants ciblés sont des produits 
pharmaceutiques : l'ibuprofène et le diclofénac, anti-inflammatoires non-stéroïdiens dont la 
consommation a explosé au cours de la dernière décennie. 
Thèse co-dirigée avec le Pr. H. DELMAS et le Dr. L. BARTHE (LGC) 
 
17. “Réacteurs-échangeurs de type monolithe pour des réactions d’hydrogénation”, 
thèse de Freddy Libardo DURÁN MARTÍNEZ débutée en février 2014 
Cette thèse vise à développer un réacteur triphasique s’appuyant sur la technologie des 
réacteurs monolithes, mais utilisant un matériau-support offrant une bonne conduction 
thermique, pour assurer à la fois un bon contact des fluides et une évacuation efficace de la 
chaleur. A travers cette thèse, les outils permettant de réaliser, à terme, un pilote pré-
industriel, seront mis en place. On traitera les cas de l’hydrogénation totale d’un 
hydrocarbure insaturé, l’alpha-pinène, et de l’hydrogénation sélective d’huile de tournesol. 
Thèse financée par TOTAL et co-dirigée avec le Pr. A.M. BILLET (LGC) 
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ANNEXE A3a : COMMUNICATION SFGP 2007 n°1 
 
ETUDE HYDRODYNAMIQUE D’UNE COLONNE A BULLES 2D EN PRESENCE 
D’ADDITIFS FAIBLEMENT CONCENTRES  
C. JULCOUR LEBIGUE (1), P. SA GOMES (1), F. OMOTA (2), A. BLIEK (2), H. DELMAS (1) 
(1) Laboratoire de Génie Chimique, Toulouse, France. 
Carine.Julcour@ensiacet.fr 
pedro.sa.gomes@fe.up.pt 
Henri.Delmas@ensiacet.fr 
(2) University of Amsterdam, Pays-Bas. 
fomota@science.uva.nl, florin.omota@fluor.com 
A.Bliek@tn.utwente.nl 
 
Résumé. Un traitement d’images, issues de cinématographie rapide en colonne 2D, donne la distribution de 
taille de bulles d’air dans l’eau pure ou additivée. La technique, basée sur l’analyse de nombreuses bulles, 
nécessitant leur identification et leur suivi en cas de rupture ou coalescence, est tout d’abord décrite puis 
utilisée pour préciser l’influence d’ajout de silice et/ou de sulfate de sodium dans de l’eau pure. L’ajout de sel 
augmente fortement la rétention gazeuse, même à très faible concentration (0,01M). La silice assez 
concentrée (15 g/l) annule cet effet inhibiteur de coalescence. L’outil de traitement d’images donne accès à 
des données statistiques originales de rupture et coalescence. 
 
Mots-clés : traitement d’images, coalescence, colonne à bulles, rétention gazeuse, mesures hydrodynamiques, 
suspension 
 
1. INTRODUCTION 
En colonnes à bulles appliquées au traitement des eaux la complexité de l’hydrodynamique et des transferts est 
accrue par la présence de contaminants (sels, tensio-actifs, ou traces d’organiques) et de matières en suspension 
… Cette étude a pour objectif de mieux connaître le rôle de la physico-chimie, modifiée par des additifs liquides 
ou solides, sur l’hydrodynamique des colonnes à bulles.  
Deux exemples d’additifs ont été choisis pour ce travail : 
- un soluté modèle, inhibiteur de coalescence : Na2SO4, 
- une phase dispersée, promoteur de coalescence : une silice - support classique de catalyseur - finement 
divisée (4 µm) et concentrée entre 5 et 15 g/l. 
La présence de la phase solide rend difficile l’utilisation de sondes optiques ou résistives et de techniques laser 
pour caractériser l’écoulement à bulles, surtout aux fortes concentrations [1]. 
La technique photographique présente l’avantage de ne pas être intrusive et de pouvoir fournir un grand nombre 
d’informations locales concernant la distribution de tailles de bulles, leur vitesse d’ascension, l’aire interfaciale 
gaz-liquide, et même les occurrences de rupture – coalescence ([2, 3]). 
Son désavantage majeur réside dans le fait qu’elle reste réservée aux très faibles rétentions de gaz ou à des 
installations 2D dans lesquelles les bulles sont fortement confinées, rendant difficile l’extrapolation aux colonnes 
industrielles. Néanmoins, il semble peu probable que les effets d’additifs varient significativement d’une 
géométrie à l’autre, aussi la richesse de l’information apportée par caméra rapide et analyse d’images a conduit à 
retenir une géométrie 2D.  
La difficulté principale est de bien détecter et différentier les bulles pour les systèmes diphasiques ou faiblement 
chargés en silice, surtout lorsque la rétention gazeuse est élevée. L’ajout de colorant, souvent utilisé pour 
améliorer le contraste entre le liquide et les bulles, n’a pas été retenu ici, son absence d’effet interfacial n’étant 
pas prouvée. Malgré le soin tout particulier porté à l’éclairage et au choix de l’optique, le traitement d’images 
s’avère donc assez délicat. Selon les concentrations en solide, divers traitements sont utilisés, manuels ou  
automatisés, pour binariser les images de bulles, de façon à calculer ensuite leurs propriétés. 
En plus des résultats attendus sur le couplage hydrodynamique/physicochimie ce travail développe donc plus 
particulièrement les procédures de traitement d’images et calculs pour en quantifier les effets. 
 
 
2. DISPOSITIF EXPERIMENTAL ET PROTOCOLE OPERATOIRE  
2.1 Installation 
La colonne 2D est constituée de 2 plaques de Perspex de 2 m de hauteur et 0,3 m de largeur, distantes de 5 mm. 
Les mesures sont réalisées à température et pression ambiantes. 
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Le distributeur de gaz comporte 29 aiguilles de 0,2 mm de diamètre séparées de 1 cm les unes des autres pour 
obtenir une distribution homogène en pied de colonne. Le débit de gaz (air sec) est mesuré par un débitmètre 
massique. Les vitesses de gaz étudiées varient entre 0,01 et 0,05 m/s. 
La colonne est remplie par 2 litres d’eau bidistillée, de solution électrolytique (Na2SO4 0,01M) ou de 
suspensions de silice (5 et 15 g/l dans l’eau ou la solution électrolytique). 
Les propriétés de la silice utilisée sont données dans le tableau 1. 
 
Tableau 1 : Propriétés de la silice 
 
Nom commercial Nature du solide D[4,3] 
(µm) 
Surface spécifique 
(m²/g) 
Vporeux  
(cm3/g) 
Densité de particule 
(sèche) ρPG (kg/m
3) 
Sipernat 320 DS 
(Degussa) 
Silice hydrophile 4 178 0,61 1082 
 
Pour assurer à la fois un éclairage d’intensité élevée (du fait de l’utilisation d’une caméra rapide) et une image de 
fond bien homogène, 6 lampes halogènes de 500W chacune sont disposées de part et d’autre, le long de la 
colonne.   
 
2.2 Métrologie 
Les images de bulles sont filmées par une caméra Fastcam Ultima 40K dans une fenêtre de 20 par 20 cm située 
au centre de la colonne (pour que l’hydrodynamique soit bien établie). Les prises de vue ont une résolution de 
256  256 pixels, et la vitesse d’acquisition est de 4500 images par secondes. Ces images sont enregistrées dans 
une mémoire tampon ne permettant que de stocker 1,82 s de film. En fait seule 1 image sur 8 est traitée, car du 
fait de l’assez faible résolution de la caméra le déplacement des bulles d’image en image est difficilement 
quantifiable au-delà. 
5 films différents sont réalisés pour chaque condition opératoire (soit au total 5120 images traitées), de façon à 
obtenir une bonne convergence des mesures de rétention et de distributions de taille de bulles (cf. § 4.1). 
La rétention globale de gaz est également mesurée par la méthode de l’expansion volumique : on mesure la 
hauteur du liquide non aéré puis la hauteur de dispersion à la vitesse superficielle du gaz donnée. Cette mesure 
permet de vérifier la qualité du traitement d’images appliqué. 
 
2.3 Protocole opératoire 
Les essais préliminaires ont mis en évidence un effet remarquable de Na2SO4 à une très faible concentration 
(0,01 M) : alors que la rétention gazeuse (G) est d’abord proche de celle de l’eau pure, elle augmente et finit par 
doubler au bout de 5h  (figure 1) avec une diminution notable de la taille des bulles (figure 2). Avec l’eau pure, 
on ne remarque pas une telle évolution au cours du temps, la rétention finale (G =0,11 pour UG = 0,05 m/s) étant 
obtenue en moins d’une demi-heure de bullage.  
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Figure 1 : Evolution de la rétention de gaz globale au cours du 
temps (air - solution de Na2SO4 0,01M, UG = 0,05 m/s). 
 
Figure 2 : Evolution de la taille des bulles au cours 
du temps (air - solution de Na2SO4 0,01M, UG = 
0,05 m/s). 
 
Si une évolution de la rétention gazeuse a déjà été observée dans le cas de colonnes à bulles semi-batch remplies 
d’eau du robinet, il s’agissait d’une diminution très progressive de G (de 10% environ) due à l’évaporation de 
composés volatils dissous ([4]). 
Par ailleurs la concentration de Na2SO4 utilisée est bien inférieure à celle généralement reportée pour provoquer 
une inhibition de la coalescence (concentration > 0,05M d’après Zahradnik et coll. [5]). 
Enfin ce comportement s’est révélé parfaitement reproductible d’une expérience à l’autre (figure 1). 
Dans ces conditions, les mesures ont été réalisées après stabilisation du régime de bullage et l’utilisation de tout 
autre additif, colorant en particulier, a été exclue.  
0 1h 2h 
3h 4h 5h 
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3. TRAITEMENT D’IMAGES ET PROCEDURES DE CALCUL  
3.1 Binarisation des images de bulles 
Le traitement des images a été réalisé à l’aide de l’Image Processing Toolbox de Matlab. 
La première étape du traitement a consisté à synchroniser l’image des bulles à traiter avec l’image de fond 
correspondante. En effet, la vitesse de prise de vue étant rapide devant la fréquence du courant électrique, on 
obtient des variations périodiques de luminosité de l’image de fond. On associe donc à chaque image le fond le 
plus proche en intensité, et on le soustrait de l’image des bulles pour améliorer le contraste entre les bulles - ou le 
contour des bulles - et le liquide. 
Pour les suspensions concentrées (figure 3b), un seuillage automatique a pu être appliqué pour binariser les 
images, en utilisant la valeur du minimum de l’histogramme (les bulles ayant un niveau de gris bien différent de 
celui du liquide).  
Par contre pour les autres conditions (figure 3a), une procédure de seuillage multiple a été appliquée pour 
distinguer cette fois le contour des bulles du liquide. Chaque contour fermé correspond à un objet « bulle » qui 
est rempli en blanc. Ce contour est ensuite soustrait des objets identifiés, de façon à pouvoir après bien séparer 
les bulles les unes des autres. Si une valeur élevée de seuil est appliquée, des grosses bulles peuvent ne pas être 
détectées car leur contour ne sera pas complètement fermé. Si au contraire, on utilise une valeur basse, les 
grosses bulles seront mieux détectées, mais les petites seront fortement érodées car leur contour sera plus épais. 
Il n’y a donc pas de seuillage optimal, puisqu’il dépend de la taille des bulles. Les images binarisées résultant de 
ces différents seuillages sont additionnées pour donner une seule image en noir et blanc. Ce traitement est fait 
image par image, l’opérateur donnant le nombre de seuils appliqués, les valeurs min et max (pouvant être 
variables selon l’image). 
L’image des bulles obtenue est ensuite comparée à l’image initiale en niveau de gris pour corriger 
éventuellement les paramètres de traitement ou rejeter l’image pour les calculs d’aire interfaciale et rétention 
liquide (si par exemple un artefact est créé au niveau des bordures) ou pour tous les calculs (+ suivi de bulles). 
Du fait de la lourdeur du traitement adopté, seuls certains cas représentatifs sont traités : systèmes eau-air, eau-
air-silice (5, 15 g/l), solution électrolytique 0,01M-air-silice (5, 15 g/l) pour 3 vitesses différentes (0,02 ; 0,035 ; 
0,05 m/s), soit plus de 75000 images.  
 
             (a) 
             
             (b) 
Figure 3 : Traitement d’images pour les systèmes : (a) eau-air, (b) eau-air-silice 15 g/l. 
 
3.2 Suivi des bulles image par image 
Chacune des bulles se trouve dans plusieurs images consécutivement et sa vitesse d’ascension détermine le 
nombre d’images dans lesquelles elle apparaît. Si l’on utilise les propriétés de toutes les bulles dans chaque 
image pour calculer la distribution de tailles, le résultat sera faussé, puisque les petites bulles montent moins vite 
que les grosses et donc leur poids sera plus important dans le calcul. De plus, ce phénomène est amplifié puisque 
seules les bulles qui apparaissent entièrement dans la fenêtre peuvent être considérées pour le calcul de taille. 
C’est pourquoi les bulles sont numérotées et suivies image par image pour n’être comptée qu’une seule fois. La 
stratégie de suivi est basée sur le déplacement du centre de gravité (d’abord estimé dans l’image suivante en 
utilisant la relation bullebulle gd54,0U  [3]). Si l’on obtient dans la zone de recherche une bulle dont la taille 
diffère de moins de 30% de la bulle dans l’image précédente (figure 4a), cette bulle conserve le même numéro. 
Si la bulle dans la région de recherche a une taille différente de la bulle initiale (du fait d’une rupture ou 
coalescence), elle est comptée comme une nouvelle bulle (figure 4b). La taille de la région de recherche a été 
optimisée à z = 3 pixels et y = 5 pixels en représentant le déplacement du centre de gravité de quelques 
bulles tests et en le comparant aux trajectoires réelles des bulles vues sur le film. Si des bulles se trouvent avoir 
le même numéro dans une image donnée n, seule la meilleure candidate est conservée et l’autre bulle est 
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recherchée dans l’image (n-1) et à défaut (n-2). Enfin, pour limiter l’effet d’artefacts, on ne considère pour les 
calculs de distribution de tailles que les bulles étant au moins présentes dans 3 images. 
 
 
Figure 4 : Principe du suivi des bulles image par image : a) bulle retrouvée dans l’image suivante, b) bulle ayant subi une 
rupture 
 
3.3 Calculs du volume et de la surface des bulles 
Pour quantifier l’aire interfaciale et la rétention gazeuse, deux géométries ont été retenues pour la reconstruction 
des bulles selon leur taille : sphérique pour les bulles de diamètre équivalent (basé sur l’aire projetée) inférieur à 
l’épaisseur de la colonne (2a) et forme de révolution pour les bulles plus grosses (figure 5). Cette forme de 
révolution fait intervenir un angle , que l’on peut qualifier de « pseudo-angle de contact » avec les parois de la 
colonne. Par ailleurs, pour le calcul du volume des grosses bulles on utilise plutôt le diamètre équivalent basé sur 
l’aire 2D, deqA 









D2
eqA
A4
d , tandis que pour le calcul de la surface (latérale) de la bulle on considère plutôt 
le diamètre équivalent basé sur le périmètre, deqP 







D2
eqP
P
d . 
Représentée dans un plan perpendiculaire aux plaques, la portion de cercle f(x) a pour équation : 
)sin(R
2
d
xR)x(f
eq22                                                                                   (1) 
Le volume et la surface de révolution autour de l’axe (0x) sont alors donnés respectivement par : 



a
a
2dxyV     et   


a
a
ydS2S   avec dx
dx
dy
1dS
2






    (2) & (3) 
La valeur de  a été identifiée pour minimiser la différence entre la rétention globale de gaz mesurée par 
différence de hauteur de liquide et celle calculée dans le cas du système eau-air (UG=0,02 m/s), conduisant à  = 
/4. Par ailleurs, la valeur de C obtenue pour  = /4 (C=1 mm) est en bon accord avec l’épaisseur du contour 
des bulles estimée sur les images en niveau de gris (1 à 2 pixels, soit 0,78 à 1,56 mm). 
 
  
Figure 5 : Représentation géométrique des grosses bulles 
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3.4 Rupture – coalescence  
Pour quantifier les occurrences de rupture – coalescence, on utilise les résultats fournis par le programme de 
suivi des bulles. On ne s’intéresse d’abord qu’aux bulles ayant apparu ou disparu et on ne compte une occurrence 
que si elle concerne 2 bulles voisines (ayant une « bounding box » tangente ou sécante). Une contrainte de taille 
est également imposée pour ne considérer que des évènements entre des bulles de taille suffisamment importante 
(un seuil pour les « petites bulles » disparues par coalescence ou apparues par rupture, et un autre seuil pour les 
« grosses bulles » disparues par rupture ou formées par coalescence). Pour une coalescence, la somme des aires 
des 2 bulles mères candidates doit aussi être proche de l’aire de la bulle formée. Pour une rupture, la somme des 
aires des 2 bulles filles candidates doit aussi être proche de l’aire de la bulle disparue (tolérance de 15%). La 
position du centre de gravité de la « grosse bulle » après coalescence ou avant rupture doit aussi être proche de la 
valeur estimée à partir de la position et de la taille des bulles mères ou filles. 
Enfin on tient aussi compte des occurrences ayant conduit à une variation de l’aire projetée de moins de 30%. 
Dans ce cas, une bulle doit apparaître ou disparaître (la petite) et l’autre bulle (la grosse) doit conserver le même 
numéro après l’occurrence. On vérifie alors les contraintes précédentes de voisinage, de taille, d’aire et de 
position du centre de gravité. 
 
 
4. RESULTATS 
4.1 Validité des résultats 
La plupart des auteurs s’accordent pour dire que les mesures moyennes faites sur les bulles n’évoluent plus après 
traitement de quelques milliers d’images. Dans cette étude, 5120 images (1024 par film) sont traitées au 
maximum pour chaque condition opératoire, et pour le système eau-air le moins contrasté environ 5000 du fait 
de l’exclusion de certaines images après binarisation. En ne traitant que 10%, 25%, 50%, 75% et 100% des 
images de chaque sous-expérience, on peut avoir une idée de la stabilité des mesures de taux de vide et de 
distribution de tailles de bulles. 
Sur la figure 6 est reportée en fonction du nombre d’images traitées le carré de l’écart entre le paramètre moyen 
calculé après avoir examiné i images et celui obtenu après avoir traité l’ensemble des images disponibles (n) 
pour la rétention liquide (figure 6a) et la distribution de tailles de bulles (figure 6b) : 
2
n,Gi,G
2
0   et 
2
n,jclassei,jclasse
2
j bulles%bulles%  . On peut en déduire que le nombre d’images traitées est suffisant 
pour assurer une bonne convergence des résultats. 
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b) 
Figure 6 : évolution du carré de l’écart entre le paramètre moyen calculé après traitement de i images et celui obtenu après 
analyse de l’ensemble des images en fonction du nombre d’images traitées (système eau-air, UG = 0,02 m/s) : a) rétention 
liquide, b) %  de bulles dans chacune des classes (diamètre équivalent basé sur l’aire projetée) 
 
Une analyse de la déviation des mesures de rétention gazeuse entre les différentes sous-expériences montre que 
les résultats obtenus présentent une bande d’incertitude de +/- 10% correspondant à un intervalle de confiance de 
90%. 
On a aussi étudié quel était l’impact sur le calcul de rétention de gaz de l’élimination des quelques images pour 
les systèmes les moins contrastés, puisque cette exclusion, faite par l’utilisateur, pouvait être biaisée. En 
remplaçant chacune des images perdues par l’image précédente, on a obtenu une très légère augmentation de G, 
mais toujours inférieure à 5%.  
Enfin l’écart entre les valeurs de rétention gazeuse mesurées par différence de hauteurs de liquide et celles 
obtenues par le calcul après traitement d’images n’excède pas 10% (4% en moyenne). 
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4.2 Rétentions de gaz 
La figure 7 montre que si l’ajout de silice a peu d’effet sur le système eau-air (fig. 7a), il annule de façon 
remarquable l’effet inhibiteur de coalescence de l’électrolyte, puisqu’à 15 g/l (fig. 7b) on retrouve des résultats 
similaires à ceux de l’eau ou eau +silice (fig. 7a) 
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Figure 7 : Rétentions de gaz expérimentales et calculées : a) pour les systèmes eau-air-silice et b) les systèmes Na2SO4 
0,01M-air-silice. 
 
4.3 Aire interfaciale et distribution de tailles de bulles 
Le tableau 2 montre pour l’ensemble des conditions opératoires traitées les aires interfaciales moyennes (AI sans 
compter les 2 surfaces en regard des parois, AII en les comptant) et les diamètres de Sauter  et de Herdan calculés 
en utilisant pour chaque bulle le diamètre équivalent en volume. Le transfert via le film liquide entre la paroi et 
la bulle est certainement différent de celui qui se produit en périphérie vers la masse liquide. Aucune des deux 
surfaces n’est donc à préconiser pour l’estimation ultérieure d’un coefficient de transfert global.  
 
 
Tableau 2 : Aires interfaciales et diamètres de Sauter et de Herdan 
 
 Eau bidistillée Silice 5 g/l Silice 15 g/l Silice 5 g/l + 
 Na2SO4 0,01M  
Silice 15 g/l + 
 Na2SO4 0,01M 
UG (m/s) 0,02 0,035 0,05 0,02 0,035 0,05 0,02 0,035 0,05 0,02 0,035 0,05 0,02 0,035 0,05 
AI (m
2/m3) 22,7 28,9 35,8 25,3 31,2 38,1 18,7 22,4 27,3 45,1 54,4 69,5 18,2 26,2 28,1 
AII 
(m2/m3) 
41,5 58,4 72,6 44,6 60,9 75,2 37,8 49,7 65,4 65,7 84,2 109,5 36,1 58,1 64,8 
D[3,2] 
(cm) 
1,17 1,37 1,41 1,19 1,28 1,37 1,40 1,58 1,76 0,91 0,94 1,02 1,31 1,65 1,63 
D[4,3] 
(cm) 
1,44 1,78 1,86 1,42 1,67 1,76 1,67 1,93 2,17 1,04 1,15 1,24 1,58 2,04 2,05 
 
Par rapport à l’eau pure, l’addition de 15 g/l de silice conduit à une augmentation sensible du diamètre des bulles 
(et une diminution de l’aire interfaciale) alors que la rétention est quasi inchangée. La contribution des grosses 
bulles dans le volume total gazeux augmente par rapport au cas de l’eau. Pour la solution électrolytique, l’effet 
de la silice est encore plus flagrant, le diamètre moyen en volume (D[4,3]) passant de 1,24 à 2,05 cm entre 5 et 
15 g/l à la plus forte vitesse superficielle de gaz 
Les distributions en volume des tailles de bulles (figure 8) montrent encore que l’ajout de silice déplace la 
distribution vers les classes les plus élevées, tandis l’électrolyte augmente la proportion des petites bulles. 
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b) 
Figure 8 : Distribution en volume de tailles de bulles (UG = 0,02 m/s) : a) effet de l’ajout de silice et b) effet de l’ajout 
d’électrolyte 
 
Tableau 3 : Amplitudes des classes de la figure 8, le « Diam. I » est le diamètre équivalent basé sur l’aire projetée et le 
« Diam. II » est le diamètre de  la sphère de même volume. 
 
 
4.4 Rupture – coalescence 
La figure 9 montre la matrice d’échange de bulles entre classes par rupture – coalescence pour le cas du système 
Na2SO4 0,01M-air-silice 5g/l : les lignes représentent les classes d’où les bulles disparaissent et les colonnes les 
classes où elles apparaissent. Pour les petites bulles (qui vont disparaître par coalescence ou apparaître par 
rupture) seules les bulles de plus de 50 pixel
2
 sont prises en compte et pour les grosses bulles (qui vont se rompre 
ou être obtenues par coalescence) seules les bulles de plus de 125 pixel
2
 sont considérées.  Les classes 1 à 100 
(figure 9) débutent à 50 pixel
2
 (soit 30,5 mm
2
) avec une amplitude de 21 pixel
2
 (12,8 mm
2
) entre chaque classe. 
Les différents niveaux de bleu représentent le nombre de bulles échangées (cf. légende). La diagonale sépare la 
matrice en 2 parties : le triangle en haut à droite représente les coalescences et le triangle en bas à gauche les 
ruptures. La diagonale est normalement vide ou presque puisqu’il est très peu probable qu’après rupture ou 
coalescence une bulle reste dans la même classe : la coalescence alimente une classe supérieure et la rupture 
deux classes inférieures. 
On remarque que la densité d’échange est surtout importante entre petites bulles (du fait de leur nombre élevé), 
et pour les bulles plus grosses près de la diagonale et sur le haut et le côté gauche de la matrice. Il paraît logique 
que par rupture une grosse bulle donne plutôt deux bulles de tailles bien différentes que de même taille. Il en est 
de même pour les bulles qui coalescent. 
La matrice est pratiquement symétrique, ce qui confirme que la distribution de tailles est bien stable.  
On montre aussi (tableau 4) que le taux d’apparition des bulles (nombre de bulles/s) est similaire au taux de 
disparition pour chacune des classes 5 à 16 décrites dans le tableau 3 (correspondant à plus de 50 pixel
2
). 
Classe 1 2 3 4 5 6 7 8 
Diam I 
(cm) 
]0,35-0,40] ]0,40-0,45] ]0,45-0,50] ]0,50-0,60] ]0,60-0,74] ]0,74-0,92] ]0,92-1,17] ]1,17-1,51] 
Diam II 
(cm) 
]0,35-0,40] ]0,40-0,45] ]0,45-0,50] ]0,5-0,75] ]0,75-0,84] ]0,84-0,95] ]0,95-1,09] ]1,09-1,27] 
 9 10 11 12 13 14 15 16 
Diam I 
(cm) 
]1,51-1,96] ]1,96-2,57] ]2,57-3,40] ]3,40-4,52] ]4,52-6,02] ]6,02-8,06] 
]8,06-
10,80] 
]10,80-
14,51] 
Diam II 
(cm) 
]1,27-1,49] ]1,49-1,77] ]1,77-2,11] ]2,11-2,54] ]2,54-3,06] ]3,06-3,69] ]3,69-4,48] ]4,48-5,44] 
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Figure 9 : matrice d’échange de bulles par rupture – coalescence 
(Na2SO4 0,01M-air-silice 5g/l, UG = 0,05 m/s, durée = 9,1 s) 
 
Classe Taux 
d’apparition 
(s
-1
) 
Taux de 
disparition 
(s
-1
) 
5 25,6 24,7 
6 22,3 18,2 
7 16,8 16,0 
8 15,1 13,1 
9 31,0 33,8 
10 30,2 27,5 
11 32,3 34,2 
12 24,6 25,3 
13 3,2 2,9 
14 0,0 0,0 
15 0,0 0,0 
16 0,0 0,0 
 
Tableau 4 : Taux d’apparition et de 
disparition des bulles (Na2SO4 0,01M-air-
silice 5g/l, UG = 0,05 m/s) 
 
5. CONCLUSION 
Un programme de traitement d’images a été mis au point pour analyser les propriétés de l’écoulement à bulles en 
colonne 2D en présence d’additifs : sulfate de sodium  (0,01M) et particules de silice microniques. 
Le peu de contraste entre les bulles et le liquide aux faibles rétentions de silice a d’abord conduit à développer 
une procédure de binarisation spécifique, basée sur un seuillage multiple. Aux plus fortes concentrations, le 
traitement a pu être entièrement automatisé. 
Pour effectuer un calcul précis de la rétention gazeuse et de l’aire interfaciale, les plus grosses bulles ont été 
représentées par une géométrie de révolution. 
Les calculs de distribution de taille de bulles et d’occurrences de rupture-coalescence sont quant à eux basés sur 
le suivi des bulles d’image en image.  
Les résultats montrent que la technique adoptée est fiable, l’écart avec la rétention gazeuse mesurée par 
différence de hauteurs de surface libre étant de l’ordre de 4%. Ils font aussi apparaître que les particules 
réduisent fortement l’effet inhibiteur de coalescence de l’électrolyte jusqu’à l’annuler à 15 g/l. 
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Résumé.  On a cherché à quantifier et comprendre l’effet de particules microniques sur le transfert 
de matière gaz-liquide. Les mesures ont été réalisées à la fois en colonne à bulles et en réacteur 
agité par une turbine à induction de gaz pour des suspensions de nature (charbons, silices 
hydrophiles et hydrophobisées), de taille (de 4 à 32 µm) et de concentrations variées. 
En colonne à bulles, la vitesse de transfert entre l’air et l’eau est essentiellement liée à 
l’hydrodynamique, et aucun des solides étudiés n’a permis d’améliorer ni la rétention gazeuse, ni 
le coefficient de transfert. Au contraire, à partir de 5 g/l, l’ajout des plus fines particules de silice 
hydrophile a eu un effet négatif. 
En réacteur agité, la nature du gaz a également été étudiée, mais là encore le transfert gaz-liquide 
n’est que peu modifié, avec le plus souvent des variations inférieures à 15% par rapport au cas 
diphasique, mais jusqu’à +50% pour les silices hydrophobisées aux plus fortes vitesses d’agitation. 
 
Mots-clés : colonne à bulles, réacteur agité, transfert de matière, mesures hydrodynamiques, suspension 
 
1. INTRODUCTION 
Les réacteurs gaz-liquide-solide à phase solide en suspension sont très utilisés dans l’industrie : hydrogénations, 
oxydations, synthèses de Fisher-Tropsch, fermentations, traitement des eaux polluées…. Dans ce type de 
réacteur «slurry » le catalyseur finement divisé travaille à une efficacité maximale et le processus réactionnel est 
alors principalement limité par le transfert gaz-liquide. Plusieurs études ont affirmé que la présence d’une phase 
solide très finement divisée pouvait multiplier par trois ou quatre l’intensité du transfert gaz-liquide. Les 
mécanismes de cette activation ne sont pas encore très bien identifiés, malgré une bibliographie assez importante 
[1]. Les interprétations avancées s’appuient souvent sur le concept d'adhésion des particules solides à l'interface 
gaz-liquide [2, 3]. 
Le but de cette étude est d’obtenir une base de données expérimentale de coefficient volumétrique kLa en 
système eau-gaz-solide, dans différents types de contacteur gaz-liquide : colonnes à bulles et réacteur agité avec 
turbine à induction de gaz. Des solides variés ont été testés, différant soit par la taille des particules (de 4 à 
32µm), soit par la nature même du solide (silice hydrophile ou hydrophobisée par de la diméthyl-dichloro-silane, 
charbon) et donc par leur affinité pour la phase liquide et leur capacité d’adsorption du gaz. Il s’agit ainsi de 
vérifier dans quels cas l’accélération du transfert est obtenue et d’essayer de discriminer les mécanismes qui 
peuvent en être à l’origine [4] : 
- (1) accélération du transfert à l’interface gaz-liquide par l’effet « navette » des particules qui jouent le rôle 
de vecteurs de gaz. Dans ces conditions le phénomène d’accélération devrait être d’autant plus important 
que la concentration en solide est élevée ; 
- (2) modification du coefficient de transfert côté liquide  kL , engendrée par des variations des conditions 
hydrodynamiques au voisinage de l’interface gaz-liquide. Dans ce cas c’est l’affinité des particules avec 
l’interface qui a un rôle prépondérant ; 
- (3) modification de l’aire interfaciale gaz-liquide a , due au changement de l’équilibre rupture-
coalescence. 
 
 
2. DISPOSITIFS EXPERIMENTAUX ET METHODES DE MESURE 
2.1 Colonne à bulles 
2.1.1 Installation 
Les expériences sont réalisées dans une colonne en verre de 8,3 cm de diamètre et de 2 m de haut, thermostatée à 
20 °C (figure 1). Le gaz (air ou azote) est distribué dans la colonne par l’intermédiaire d’un manchon de PVC 
perforé. La vitesse superficielle uG varie entre 0,005 et 0,055 m/s. Il n’y a pas de circulation du liquide. 
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Figure 1 : Colonne à bulles - 1 : colonne en verre de 8,3 cm de diamètre et de 2 m de haut, 2 : circuit de refroidissement, 3 : 
distributeur de gaz, 4 : sonde oxymétrique Orbisphere, 5 : sonde oxymétrique Unisense, 6 : débitmètre, 7 : interface 
d’acquisition, 8 : enregistrement des résultats,  V1 : vanne d’entrée d’azote, V2 : vanne d’entrée d’air.  
 
2.1.2 Méthodes de mesures 
2.1.2.1 Rétention gazeuse  
La rétention globale de gaz G est mesurée par la méthode de l’expansion volumique : on mesure la hauteur du 
liquide non aéré puis la hauteur de dispersion à la vitesse superficielle du gaz donnée.  
 
2.1.2.2 Coefficient de transfert gaz-liquide  
Le coefficient de transfert gaz-liquide kLa est déterminé par méthode dynamique - c’est-à-dire par la mesure au 
cours du temps de la variation de concentration en oxygène dissous - à l’aide de sondes oxymétriques. 
2 types de sondes commerciales sont utilisés : 
- La première, de marque Orbisphère, est une sonde polarographique dont la membrane mesure 1,5 cm de 
diamètre. Sa taille relativement importante ne lui permet pas d’être placée directement à l’intérieur de 
l’écoulement. C’est pourquoi, une chambre de circulation a été conçue. Le liquide est prélevé dans la colonne, à 
l’aide d’une pompe péristaltique, avec un débit de 200 ml/min. Cette valeur a été fixée de sorte que les mesures 
de transfert ne soient pas influencées par le débit d’échantillonnage. 
- La seconde est une microsonde dont la membrane autour des électrodes est de très petites dimensions, ce qui 
lui confère une très bonne dynamique : le temps de réponse à 90% est inférieur à 4s selon le constructeur 
(Unisense). 
 
La détermination de kLa s’appuie sur les hypothèses suivantes :  
- L’addition d’une troisième phase ne change pas la loi d’équilibre (c’est-à-dire la constante de Henry, He) entre 
l’air et l’eau. 
- la concentration d’oxygène à saturation C*L est constante, c'est-à-dire que la pression partielle d'oxygène dans 
la phase gazeuse varie relativement peu lors de la traversée de la colonne. 
- Le temps de réponse de la sonde est négligeable par rapport à 1/kLa. La comparaison des mesures réalisées avec 
les deux sondes a montré que le temps de réponse de la sonde Orbisphere pouvait également être négligé. 
- Le coefficient de dispersion axiale de la phase liquide a été mesuré (0,006 à 0,013 m
2
/s pour des vitesses 
superficielles de gaz de 0,004 à 0,03 m/s) et un modèle absorption-dispersion développé, montrant que les kLa 
calculés en faisant l’hypothèse de phase liquide parfaitement mélangée restaient similaires à ceux obtenus en 
intégrant la dispersion réelle du liquide [5]. On utilise donc les équations avec liquide parfaitement mélangé. 
 
A partir des hypothèses précédentes, on peut écrire le bilan en oxygène sur la phase liquide, en ayant vérifié en 
batch que la quantité de gaz pour saturer le milieu n’est pas supérieure en présence de solide, donc qu’il n’y a 
pas d’adsorption significative de gaz dissous : 
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Le temps de réponse de la sonde oxymétrique étant négligeable, CL(t) correspond exactement à la concentration 
mesurée par la sonde, et l’expression précédente s’intègre en :  
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2.2 Réacteur agité à dispersion de gaz 
2.2.1 Installation 
Le réacteur (Parr Instrument), représenté figure 2, a une capacité de 300 mL. Il est agité par une turbine 
autoaspirante (1) à entraînement magnétique ; l’arbre d’agitation est creux (pour l’aspiration du gaz) et perforé à 
deux niveaux afin d’assurer une parfaite recirculation du gaz dans le liquide.  
Le réacteur est équipé d’un système de contrôle de la température : la température du liquide est maintenue à 1 K 
près à l’aide d’un régulateur PID qui contrôle la puissance de chauffe du four circulaire et l’ouverture de 
l’électrovanne alimentant le serpentin en eau froide. 
Le gaz (air, azote ou hydrogène) est introduit dans le réacteur à partir d’un bac de réserve par le biais d’un 
manodétendeur. 
 
 
Figure 2 : Schéma du réacteur autoclave - 1 : turbine de Rushton ; 2 : tube creux d’agitation; 3 : entraînement magnétique ; 
4, 10 : capteurs de  pression ; 5, 9 : sondes de température (Pt-100) ; 6 : serpentin de refroidissement ; 7 : four circulaire ; 
8 : réserve de gaz ; 11 : vanne de régulation de pression. 
 
2.2.2 Mesure du coefficient de transfert gaz-liquide 
Les mesures du coefficient de transfert gaz-liquide ont été réalisées ici à 20°C sous pression en enregistrant au 
cours du temps la chute de pression du ciel gazeux provoquée par l’absorption du gaz lorsqu’il est dispersé dans 
le liquide initialement saturé à pression atmosphérique (Patm). 
Si l’on appelle Pm la pression de remplissage du ciel gazeux à t=t0 (avant que l’agitation soit mise en route), Pf la 
pression à l’équilibre après absorption (t=tf), P la pression à t donné (t <tf), l’intégration des bilans de matière 
dans le gaz et le liquide (parfaitement mélangé) conduisent à :  
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L’avantage de cette méthode est qu’elle peut être utilisée pour différents gaz et que le temps de réponse du 
capteur de pression est extrêmement rapide. 
 
 
3. SOLIDES ETUDIES 
Différents solides ont été testés (cf. tableau 1), différant soit par la taille des particules, soit par la nature même 
du solide (silice hydrophile ou hydrophobisée par de la diméthyl-dichloro-silane [6], charbon). 
L’objectif est en effet d’essayer de discriminer les mécanismes qui peuvent être à l’origine de l’accélération du 
transfert par les particules en jouant sur l’affinité du solide pour les bulles de gaz et sur la taille des grains par 
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rapport au film liquide. Pour une possible application en traitement des eaux, le système eau-air est d’abord pris 
comme système de référence. 
Tableau 1 : Propriétés des solides étudiés 
Solide 
Nom commercial 
Nature du solide D[4,3] 
(µm) 
Surface 
spécifique 
(m²/g) 
Vporeux  
(cm3/g) 
Densité de 
particule sèche 
ρPG (kg/m
3) 
Densité de 
particule 
immergée 
ρPL (kg/m
3) 
Sipernat 320 DS 
(Degussa) 
Silice hydrophile 4 178 0,61 1082 1741 
Silice hydrophobe 4 141 0,88 760 1427 
Promeks G-5268 
(Promeks) 
Silice hydrophile 28 509 1,10 644 1350 
Silice hydrophobe 29 394 0,90 656 1244 
Norit SX Plus C Charbon actif 32 970 0,85 740 1367 
Engelhard Charbon actif 27 930 0,73 838 1448 
Les concentrations de solide sont comprises entre 0,5 et 5 g/l. 
 
 
4. RESULTATS 
4.1 Colonne à bulles 
Comme attendu, quel que soit le système considéré, la rétention gazeuse et le coefficient de transfert gaz-liquide 
augmentent avec la vitesse de gaz. Aucun des solides étudiés ne conduit par contre à une amélioration 
significative de G ou kLa (figures 3 à 5).  
Aux plus faibles concentrations (0,5 – 1 g/l) les résultats sont similaires à ceux du système eau-air, même pour 
les silices hydrophobisées ou les charbons, tandis qu’aux plus fortes concentrations (5 g/l) on obtient une 
rétention gazeuse plus faible pour les très fines particules de silice hydrophiles (Sipernat 320 DS), entraînant une 
diminution de kLa. 
Pour le cas diphasique ou les suspensions faiblement concentrées, on a montré que dans la gamme de vitesse de 
gaz [0-0,04 m/s] le coefficient de transfert côté liquide kL restait constant aux alentours de 0,0005m/s [5]. Un 
calcul approximatif donne une épaisseur de film liquide de l’ordre de 5 µm, supérieure au diamètre moyen de la 
silice la plus fine. Malgré tout, on n’observe dans aucun des cas les mécanismes (1) ou (2) décrits dans 
l’introduction, puisque ni la modification de la mouillabilité du solide ni une augmentation de sa concentration 
n’améliorent le transfert gaz-liquide. 
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Figure 3 : Evolution de la rétention gazeuse G et du coefficient de transfert volumétrique kLa en fonction de la vitesse de gaz 
uG pour différentes concentrations de silice hydrophile et hydrophobisée Sipernat 320 DS. 
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Figure 4 : Evolution de la rétention gazeuse G et du coefficient de transfert volumétrique kLa en fonction de la vitesse de gaz 
uG pour différentes concentrations de silice hydrophile et hydrophobisée Promeks. 
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Figure 5 : Evolution de la rétention gazeuse G et du coefficient de transfert volumétrique kLa en fonction de la vitesse de gaz 
uG pour différentes concentrations de charbons. 
 
Van der Zon et coll. et Ruthiya et coll. n’ont pas observé non plus d’effet significatif des particules de charbon 
[7,8] ou de silice hydrophile / hydrophobisée [8] sur la rétention gazeuse aux faibles concentrations de solide. 
Seul Kluytmans et coll. [9] a reporté un effet positif significatif de la présence de particules de charbon à partir 
d’une concentration de 0,3 g/l (la rétention gazeuse restant ensuite inchangée jusqu’à 1 g/l). 
Les effets sur le transfert sont aussi très décevants en comparaison des accélérations remarquables reportés dans 
la littérature, en particulier lors de l’addition de fines particules hydrophobes. Récemment en colonne 2D 
Ruthiya et coll. [8] ont confirmé cet effet négligeable ou négatif de la présence de particules sur kLa. 
On a cherché à voir si ces résultats se retrouvaient quelque soit la nature du gaz, le rôle de ce dernier étant encore 
mal élucidé et conduisant notamment à une adhésion plus importante des particules à l’interface avec de 
l’hydrogène qu’avec de  l’air [10]. Les mesures ont été alors réalisées en réacteur fermé agité, à dispersion de 
gaz. 
 
4.2 Réacteur agité à dispersion de gaz 
On retrouve ici aussi que l’addition de solide micronique (à quelques g/l) modifie peu la vitesse de transfert du 
gaz vers l’eau quelle que soit sa nature (air, azote, ou hydrogène), avec le plus souvent des variations de kLa 
inférieures à 15%, mais jusqu’à +50% pour les silices hydrophobisées aux plus fortes vitesses d’agitation 
(figures 6 à 8). Ces derniers résultats, en particulier avec les silices Promeks hydrophobisées, font penser un 
mécanisme de type (1), puisque l’effet semble s’accentuer à la fois en augmentant la vitesse d’agitation (et donc 
le renouvellement du film) et la concentration en particules, mais il reste malgré tout modéré. 
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Figure 6 : Evolution du rapport kLa/(kLa)eau en fonction de la vitesse d’agitation pour différentes concentrations de solide 
(gaz = N2) : (a) charbons, (b)  silices (H = hydrophobisées)  
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Figure 7 : Evolution du rapport kLa/(kLa)eau en fonction de la vitesse d’agitation pour différentes concentrations de solide 
(gaz = air) : (a) charbon, (b)  silices (H =hydrophobisées). 
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Figure 8 : Evolution du rapport kLa/(kLa)eau en fonction de la vitesse d’agitation pour différentes concentrations de solide 
(gaz = H2) : (a) charbons, (b)  silices (H= hydrophobisées). 
5. CONCLUSION 
Le transfert gaz-liquide a été mesuré en colonne à bulles et réacteur agité dans des suspensions de nature et 
concentration variées sans que soit observée d’accélération significative par rapport au cas diphasique. 
D’ores et déjà on doit s’interroger sur la fiabilité des travaux antérieurs dans ce domaine controversé. Les 
résultats de Kaya et Schumpe [11] semblent montrer que les effets fortement positifs observés notamment avec 
les particules de charbon venaient d’une adsorption, par les particules, de contaminants présents dans le réacteur  
plutôt que d’un effet « navette ». 
Si la seule capacité d’adsorption des solides ne suffit pas à améliorer de façon significative le transfert gaz-
liquide, il reste néanmoins que la présence de particules catalytiques à l'interface, favorisée par l’hydrophobicité 
du catalyseur en cas de phase aqueuse et permettant le contact direct des deux réactifs gaz et liquide, apparaît 
comme idéale et que les recherches dans ce domaine doivent être poursuivies. 
 
REFERENCES 
[1] BEENACKERS A.A.C.M. et VAN SWAAIJ W.P.M., Chem. Eng. Sc., 48 (18), 3109 (1993). 
[2] VINKE H., HAMERSMA P.J. et FORTUIN J.M.H., Chem. Eng. Sc., 48 (12), 2197 (1993). 
[3] VAN DER ZON M., THOOLEN H., HAMERSMA P.J., POELS E.K. et BLIEK A., Catalysis Today, 66, 
263 (2001). 
[4] KLUYTMANS J.H.J., Ph.D, Thesis, University of Eindhoven, The Netherlands (2003). 
[5] PLAIS C., BILLET A.M., JULCOUR-LEBIGUE C. et DELMAS H., Récents progrès en génie des procédés 
N° 92: 10
e
 Congrès de la SFGP, Toulouse (2005). 
[6] OMOTA F., Ph.D, Thesis, University of Amsterdam, The Netherlands (2005). 
[7] VAN DER ZON M., HAMERSMA P.J., POELS E.K. et BLIEK A., Chem. Eng. Sc., 57, 4845 (2002). 
[8] RUTHIYA K.C., VAN DER SCHAFF J., KUSTER B.F.M. et SCHOUTEN J.C., Int. J. Chem. Reac. Eng., 4 
(article A13) (2006). 
[9] KLUYTMANS J.H.J., VAN WACHEN B.G.M., KUSTER B.F.M. et SCHOUTEN J.C., Ind. Eng. Chem. 
Res., 40, 5326 (2001). 
[10] VINKE H., Ph.D, Thesis, University of Amsterdam, The Netherlands (1992). 
[11] KAYA A. et SCHUMPE A., Chem. Eng. Sc., 60, 6504 (2005) 
 
Annexes 
 157 
REMERCIEMENTS  
Les auteurs remercient Florin Omota (Université d’Amsterdam) pour avoir hydrophobisé les silices étudiées, 
Martine Auriol et Christine Rouch (SAP, LGC Toulouse) pour avoir caractérisé les différents solides, Jean-Louis 
Labat, Richard Molle, Alain Müller, Jacques Labadie, Lahcen Farhi et Ignace Coghe (LGC Toulouse) pour le 
soutien technique apporté, ainsi que Jana Schaller et Cécile Plais pour leur participation à ces travaux. 
Annexes 
 158 
ANNEXE A4 : APPLICATION DU LOGICIEL DE MODELISATION COMSOL 
MULTIPHYSICS AU GENIE DES REACTEURS CATALYTIQUES 
 
Les problèmes décrits dans cette annexe sont traités par les élèves de 3e année de l’option 
« Fluides et Procédés », commune à l’ENSIACET et à l’ENSEEIHT. D’abord utilisés comme 
exemples d’application dans le cadre de l’introduction au logiciel COMSOL Multiphysics (cours 
présenté avec le Dr. Arnaud Cockx), ils sont maintenant parties intégrantes du cours de génie 
de la réaction (module GENR2) : ils sont abordés dans le cadre d’un bureau d’étude que nous 
animons avec le Pr. Anne-Marie Billet.  
A4.1 Introduction et objectifs 
L’objectif de ce bureau d’études est de résoudre à l’aide du logiciel COMSOL Multiphysics les 
équations régissant l’hydrodynamique, les transferts et la réaction au sein d’un réacteur à 
lit fixe à une phase fluide. Ce problème est complexe du fait des différents phénomènes mis 
en jeu et des diverses échelles qu’il recouvre : de l’échelle moléculaire à l’échelle du réacteur.  
Le génie de la réaction introduit différents concepts pour pouvoir simplifier la description 
des phénomènes impliqués – parmi lesquels on peut citer le facteur d’efficacité pour corriger 
la vitesse de réaction par les limitations dues à la diffusion interne et au transfert externe, et 
le coefficient de dispersion axial pour corriger l’écart de l’hydrodynamique réelle à 
l’écoulement piston. 
A l’aide de problèmes décrivant d’abord séparément les échelles du grain de catalyseur et du 
réacteur avant de réaliser leur couplage, ces différentes notions sont introduites et leur 
validité discutée par comparaison à des solutions « exactes » résolues à l’aide de l’outil 
COMSOL. Dans les différents cas traités, les gradients thermiques sont négligés et on se 
place en régime permanent. 
A4.2 Profils de concentration autour et à l’intérieur d’un grain 
sphérique de catalyseur placé dans un écoulement à faible Reynolds 
(notion de facteur d’efficacité) 
 
A4.2.1 Description du problème 
Ce problème est dérivé des travaux de Dani et coll. (2005) sur le transfert de masse entre 
une bulle et un liquide. Il fait le lien entre le module « Transfert, Milieux Réactifs et 
Combustion » (cours d’A. Cockx) où ce phénomène de transfert externe est abordé en détail 
en étudiant l’effet d’une contamination en surface (de la bulle propre à la sphère solide) et le 
module « Génie de la Réaction 2 » pour lequel on se place dans le cas de la sphère solide et 
on introduit une équation de diffusion-réaction au sein de l’inclusion (cas présenté dans ce 
qui suit). 
L’écoulement étudié étant à nombre de Reynolds faible ou modéré (Rep ≤ 40), on suppose 
qu’il est axisymétrique. La géométrie considérée est donc 2D axisymétrique, dans laquelle le 
grain de catalyseur se trouve au centre d’un domaine semi-circulaire, dont le rayon R est 
choisi de façon à ce que les coefficients de traînée et de portance ne soient pas influencés 
par le confinement aux faibles nombres de Reynolds : r = 120 rp avec rp le rayon de 
l’inclusion [Magnaudet et coll., 1995 ; Legendre et coll., 1998]. 
Le système à résoudre est donc composé de 2 sous-domaines - « particule » et « fluide » - 
régis par des équations distinctes. Dans la zone fluide, on résout les équations de Navier-
Stokes (pour un écoulement non pesant) et de transport de matière par convection et 
diffusion moléculaire. Dans la particule, on résout l’équation de diffusion interne (avec un 
coefficient de diffusion effective tenant compte de la structure du milieu poreux) en présence 
d’une réaction hétérogène d’ordre 1 par rapport à la concentration de réactif dans les pores. 
Une même variable de concentration peut être utilisée dans les deux sous-domaines, 
séparés alors par une frontière interne unique au niveau de laquelle les équations de 
continuité s’appliquent. 
Une résolution alternative appliquée ici consiste à considérer des variables de concentration 
distinctes pour chacun des sous-domaines, ce qui permet d’introduire la notion de variables 
de couplage par extrusion qui sera utilisée par la suite pour le couplage multi-échelles. Au 
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niveau de l’interface, 2 frontières – côté fluide et côté particule – sont aussi superposées, 
permettant d’y appliquer des conditions aux limites distinctes et de mailler différemment les 
deux sous-domaines. L’appariement de ces deux frontières assure la cohérence des deux 
maillages. 
Dans la phase fluide, un maillage polaire est utilisé, avec une distribution régulière de 
mailles selon l’angle  (90 éléments), mais une distribution irrégulière selon r : très resserrée 
au voisinage de l’interface de façon à avoir un nombre suffisant de mailles dans la couche 
limite diffusionnelle et progressivement relâchée à l’infini (60 éléments selon r, avec rapport 
maximal de taille de 1000 selon une progression exponentielle). A l’intérieur de la particule, 
un maillage libre est utilisé, éventuellement plus resserré à l’interface selon la valeur de la 
constante de réaction choisie, pour tenir compte de possibles gradients de concentration 
raides en surface si la diffusion devient très limitante. La figure A4.1 représente le domaine 
de calcul et les maillages utilisés, tandis que les tableaux A4.1 et A4.2 indiquent les 
conditions aux limites au niveau des deux sous-domaines. 
 
Figure A4.1 – Domaine de calcul et maillages associés. 
 
Frontières  Navier-Stokes 
(variables u, v, P) 
Convection-diffusion 
(variable Cex) 
Surface de la particule r = rp 
(frontière 5 de la figure A4.1) 
Non-glissement, 
vitesse nulle 
Flux :  
-n.(-Dm.Cex+Cex.u) = N’S 
(n vecteur normal sortant du 
domaine fluide) 
Entrée (1/4 de cercle supérieur = 
frontière 4) 
Entrée, vitesse : 
u (selon r) = 0,  
v (selon z) = -v0 
Concentration : 
Cex = C0 
Sortie (1/4 de cercle inférieur = 
frontière 3) 
Sortie, pression :  
P = 0  
Flux convectif : 
n.(-Dm.Cex) = 0 
Axes de symétrie (frontières 1 et 2) Symétrie axiale Symétrie axiale 
 
Tableau A4.1 – Conditions aux limites du sous-domaine « fluide ». 
 
Frontières  Diffusion-réaction 
(variable Cin) 
Surface de la particule r = rp 
(frontière 7) 
Concentration :  
Cin = CS 
Axe de symétrie (frontière 6) Symétrie axiale 
 
Tableau A4.2 – Conditions aux limites du sous-domaine « particule ». 
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Ce problème fait intervenir plusieurs types de couplage :  
- couplage « faible » entre l’équation de Navier-Stokes et l’équation de transport 
externe, la première pouvant être résolue indépendamment de la seconde car l’on 
néglige l’effet des variations de concentration sur les propriétés physico-
chimiques (densité et viscosité). Le champ de vitesse calculé par l’équation de 
Navier-Stokes est utilisé pour la résolution de l’équation de transport ; 
- couplage « fort » entre les deux équations de transport (interne et externe) qui 
doivent être traitées simultanément, une de leurs conditions limites nécessitant 
la résolution de l’autre équation. 
Deux variables d’échange entre ces équations de transport doivent être définies, qui 
correspondent à des variables de couplage par extrusion : 
- concentration CS calculée à la frontière 5 du domaine « fluide » (CS = Cex en r = rp) 
à destination de la frontière 7 superposée, 
- flux N’S (N’S = -n.(-De.Cin)) calculé à la frontière 7 du domaine « particule » à 
destination de la frontière 5.  
 
Au niveau de la condition de Dirichlet utilisant la variable de couplage CS (Cin = CS), il faut 
enfin indiquer qu’il s’agit d’un couplage unidirectionnel, c’est-à-dire que CS, donc Cex, est 
entièrement définie par ailleurs et ne doit pas être modifiée pour satisfaire cette contrainte. 
Sur les versions de COMSOL antérieures à la version 4, cela implique la définition d’une 
contrainte faible non-idéale, associée à une variable additionnelle ou « multiplicateur de 
Lagrange » qui correspond à un flux (lm1). 
 
Des couplages faibles étant mis en jeu, la résolution peut utiliser un solveur ségrégé qui sur 
un pas de calcul résout successivement l’hydrodynamique (groupe u, v, P), puis les champs 
de concentrations (groupe Cin, Cex, lm1) jusqu’à convergence de l’ensemble.  
Enfin, le solveur paramétrique permet la résolution du problème pour différentes valeurs de 
v0, de 10-7 à 2·10-2 m.s-1, en utilisant comme valeur d’initialisation la solution trouvée pour 
la valeur de v0 précédente. 
A l’issue du calcul, la vitesse de réaction apparente est calculée selon  dVRV
1
R p
p
p  
(intégrale volumique sur la particule pour le mode axisymétrique), et comparée à la valeur 
théorique utilisant le facteur d’efficacité global ex :   ,expexp CRR . 
Pour le cas d’une réaction d’ordre 1 en l’absence de gradients thermiques : 
M
2
su
su
ex
Bi
1
1



  
où su est le facteur d’efficacité basé sur une limitation par diffusion interne uniquement 
(pour une particule sphérique avec les hypothèses précédentes : 
 
su
susu
su
su
coth




3
1331
), su est le module de Thiele et BiM le nombre de Biot matière. 
La résolution est effectuée pour les conditions suivantes : conditions isothermes, rp = 10-3 
m,  = 1000 kg.m-3,  = 10-3 Pa.s, Dm = 7·10-9 m2.s-1 (diffusivité moléculaire), De = 10-9 m2.s-1 
(diffusivité effective), C0 = 3 mol.m-3, kp = 10-2 mf3.mp-3.s-1, v0 = 10-7 à 2·10-2 m.s-1 (Rep =2·10-4 
- 40). 
 
A4.2.2 Interprétation des résultats 
Du point de vue de l’hydrodynamique, on observe un champ de vitesse parfaitement 
symétrique (amont/aval) en écoulement rampant (Rep < 1), puis la dissymétrie apparaît et 
s’amplifie avec des lignes de courant et iso-concentrations plus espacées à l’arrière de la 
particule, et à partir de Rep = 30 on y observe une zone de recirculation. 
La figure A4.2 montre les profils de concentrations obtenues pour différentes valeurs de 
vitesse d’entrée du fluide.  
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Figure A4.2 – Profils de concentration dans et autour de la particule pour différentes valeurs 
de Rep. 
 
A faible valeur de Rep, le transport de matière dans la phase fluide s’effectue essentiellement 
par diffusion, conduisant à un profil parfaitement symétrique avec une couche 
diffusionnelle étendue. A mesure que la vitesse (et donc la contribution de la convection) 
augmente, la concentration en surface de la particule tend vers la concentration à l’infini, 
mais la symétrie disparaît avec une zone de concentration plus faible derrière la particule (la 
vitesse du fluide y étant plus faible). 
A l’intérieur de la particule, on retrouve un gradient de concentration assez marqué, 
caractéristique d’une limitation par diffusion interne. 
Les formules analytiques du facteur d’efficacité correspondent à une modélisation 1D du 
grain de catalyseur, en supposant des conditions de concentration uniforme en surface. 
Elles reposent également sur une vision simplifiée de la couche limite, sans convection et 
avec un profil linéaire de concentration (modèle du film). Il est donc intéressant de 
confronter les résultats de ce modèle simplifié aux résultats « exacts » obtenus par la 
simulation COMSOL. 
La figure A4.3 compare selon v0 les valeurs de ex calculées par les deux méthodes, en 
utilisant pour le nombre de Sherwood la corrélation de Clift et coll. (1978) :  
 ScRe
D
dk
Sh p
m
pfS
 11    pour Rep <1 
et 
31
41031 111
/
p
,
p
/
ScRe
ReScSh









  pour Rep  1 
 
Figure A4.3 – Comparaison des facteurs d’efficacité calculés analytiquement et par COMSOL. 
 
On montre dans ce cas que les valeurs de diffèrent de moins de 2% (et de moins de 5% pour 
kp = 1 mf3.mp-3.s-1) et donc les « outils » du génie de la réaction permettent bien une bonne 
estimation de la vitesse apparente de réaction. 
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A4.3 Ecoulement laminaire et réactif en réacteur tubulaire non garni 
(notion de dispersion axiale, modèle de Taylor-Aris) 
 
A4.3.1 Description du problème 
Les objectifs de ce problème sont : 
- de résoudre les équations d’écoulement, de transport et de réaction dans un réacteur 
isotherme ; 
- de montrer l’analogie avec un modèle simplifié unidimensionnel dans lequel les 
déviations par rapport à l’écoulement piston (ici dues au profil de vitesse et à la 
diffusion moléculaire) sont prises en compte au travers d’un terme pseudo-diffusif 
supplémentaire, modélisé selon une loi de type Fick : le terme de dispersion axiale. 
Le problème réel correspond à une géométrie 2D axisymétrique et peut être résolu soit en 
couplant l’équation de Navier-Stockes à l’équation de transport, soit en supposant le profil 
parabolique de vitesse établi dès l’entrée : u =0 (selon r), 

















2
0 212
Rd
r
vv  (selon z). 
Les dimensions du réacteur (diamètre dR, longueur LR) sont choisies de façon à satisfaire les 
conditions d’application du modèle de Taylor-Aris, à savoir :  
m
R
R
R
D
dv
,
d
L 0040 conduisant à 
m
R
max
D
dv
DD
192
22
0 . 
On traite (d’abord) le cas d’une loi cinétique d’ordre 1, de façon à ce que la fraction 
résiduelle de réactif ne dépende que du temps passé dans le réacteur (la concentration de 
sortie peut alors être prédite uniquement à partir de la distribution des temps de séjour et 
de la loi de vitesse). Pour comparer les deux modèles, on définit en 2D une concentration 1D 
équivalente correspondant à la concentration moyenne des éléments de fluide de même âge 
quittant la section (« mixing-cup average concentration »). Elle est égale au rapport du flux 
de transport convectif moyen sur la vitesse moyenne :  






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zC . 
En 2D avec résolution complète, on utilise un maillage structuré (30 éléments × 30 
éléments), plus raffiné en entrée (dans la zone d’établissement du profil de vitesse) et en 
paroi. Pour pouvoir calculer les moyennes sur la section, on utilise des variables de 
couplage par projection (sur l’axe de symétrie), ce qui implique de transformer le maillage 
quadrangle en maillage libre. Comme précédemment, la résolution peut s’effectuer en deux 
temps avec le solveur ségrégé, d’abord l’hydrodynamique, puis l’équation de transport. 
Le domaine et son maillage sont représentés figure A4.4. Le tableau A4.3 indique les 
conditions aux limites du modèle 2D axisymétrique. 
 
 
Frontières  Navier-Stokes 
(variables u, v, P) 
Convection-diffusion 
(variable C) 
Axe de symétrie  Symétrie axiale Symétrie axiale 
Entrée  Entrée, vitesse : 
u (selon r) = 0,  
v (selon z) = v0  
Concentration : 
C = C0 
Sortie  Sortie, pression :  
P = 0  
Flux convectif : 
n.(-Dm.C) = 0 
Paroi  Non-glissement, 
vitesse nulle 
Flux nul :  
n.(-Dm.C+C.u) = 0 
 
Tableau A4.3 – Conditions aux limites du modèle 2D axisymétrique. 
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Figure A4.4 – Domaine de calcul et maillage associé (après conversion du maillage 
quadrangle en maillage libre). 
 
Pour le modèle 1D, on utilise l’équation de transport en prenant la vitesse moyenne (v0) et  le 
coefficient de diffusion égal à au coefficient Dax défini précédemment. Aux limites, on utilise 
des conditions ouvert-fermé de Danckwerts, soit : en z = 0 : C = C0 et en z = LR : . 
La résolution est effectuée pour les conditions suivantes : conditions isothermes, LR = 4 m, 
dR = 0,1 m,  = 1000 kg.m-3,  = 10-3 Pa.s, Dm = 10-8 m2.s-1, C0 = 3 mol.m-3, kp = 10-5 s-1, v0 = 
5·10-5 m.s-1 (Re = 5), soit Dax = 1,3·10-5 m2.s-1. 
 
A4.3.2 Interprétation des résultats 
Comme le montre la figure A4.5a, l’établissement du profil parabolique de vitesse est établi 
après 0,065 m, correspondant bien à Lth  0,6·dR pour Re < 100. L’écoulement laminaire 
déforme le profil de concentration du réactif : uniforme sur la section droite à l’entrée du 
réacteur, ce profil montre progressivement un gradient radial marqué (figure A4.5b). La 
diffusion moléculaire au contraire tend homogénéiser la concentration dans la direction 
radiale et cet effet combiné est à l’origine du phénomène de dispersion axiale. 
 (a)   (b) 
Figure A4.5 – Profils radiaux (a) de vitesse (dans la zone d’établissement du profil 
parabolique), (b) de concentration à différentes positions axiales. 
 
Annexes 
 164 
Pour une réaction d’ordre 1, la concentration calculée le long du réacteur par le modèle 1D 
coïncide parfaitement avec la « mixing-cup average concentration » obtenue par le modèle 
2D, sauf vers la sortie où la condition de gradient nul impose un profil aplati alors que le 
calcul « exact » montre une diminution continue de la concentration (figure A4.6a). 
 
 
 (a)  
 
 (b) 
Figure A4.6 – Comparaison des profils de concentration (moyenne) le long du réacteur 
calculés par les deux  modèles : (a) réaction d’ordre 1 (cas étudié précédemment), (b) réaction 
d’ordre 2. 
 
On peut ici noter que pour une réaction d’ordre 2 (avec les mêmes valeurs que 
précédemment), les deux profils ne sont plus parfaitement superposés mais l’approximation 
par le modèle 1D reste encore très correcte (figure A4.6b). 
 
A4.4 Couplage multi-échelles pour le dimensionnement d’un réacteur à 
lit fixe 
 
Les deux problèmes précédents ont pu montrer que (sous certaines conditions) les 
phénomènes à l’échelle d’un grain (sphérique) de catalyseur et du réacteur peuvent être 
correctement représentés par des modèles 1D simplifiés. L’objectif ici est de simuler les 
performances d’un réacteur à lit fixe en couplant une résolution à ces deux échelles et en 
utilisant pour chacune le modèle 1D correspondant. 
 
A4.4.1 Description du problème 
L’équation de transport de matière dans la phase fluide entourant les particules est donc 
représentée par un modèle 1D de type convection-dispersion axiale, fonction de la variable 
adimensionnelle x = z/LR. A chaque coordonnée x du lit, on doit également associer un 
modèle décrivant les phénomènes à l’échelle d’une particule, représentative de toutes les 
particules situées à cette côte. Comme les particules sont très petites devant le réacteur, on 
peut considérer que globalement elles sont à concentration uniforme en surface et 
présentent donc une symétrie sphérique : une représentation 1D en fonction de la variable 
adimensionnelle y = r/rp peut effectivement être utilisée. Ces éléments 1D sont disposés côte 
à côte le long de x pour créer finalement une géométrie 2D des particules, dépendant de y et 
de x pour les conditions limites. 
Comme vu dans le 1er problème, les équations définies dans ces deux domaines (particule et 
réacteur) sont couplées par deux variables d’extrusion : la concentration dans le fluide est 
utilisée comme condition limite pour les particules et le flux de matière en surface des 
particules sert à calculer le terme « puits » dans le réacteur. 
Le domaine « réacteur » est figuré par une ligne de longueur 1 (associée à la coordonnée x) et 
le domaine « particule », représentant l’ensemble des grains de catalyseur dans le lit, 
correspond à un carré de 1 par 1 (associé aux coordonnées x et y). On raffine le maillage à 
l’interface grain-fluide pour pouvoir avoir suffisamment de précision dans la zone de forts 
gradients. La figure A4.7 montre les domaines de calcul et les maillages utilisés pour 
chacun. 
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(a) 
 
(b) 
 
Figure A4.7 – Domaines de calcul et maillages associés : (a) particule, (b) réacteur. 
 
Dans la particule, on résout l’équation de diffusion interne en présence d’une réaction 
hétérogène d’ordre 1 par rapport à la concentration de réactif dans les pores (variable Cin). 
La coordonnée x ne servant qu’à situer les particules dans le lit, on est amené à utiliser une 
diffusion anisotrope dans le domaine 2D associé, puisque la diffusion ne se fait 
effectivement que selon l’axe (0y). L’équation adimensionnelle correspondante s’écrit en 1D 
cartésien :  
  2yCkCD inpin   avec 
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Des conditions d’isolation (flux nul) sont utilisées pour toutes les frontières, à l’exception de 
celle correspondant à l’interface fluide-particule pour laquelle on fixe une condition de 
Dirichlet : Cin = CS_x (variable de couplage par extrusion correspondant à la concentration 
dans la phase fluide car on néglige ici les limitations par le transfert externe). Comme dans 
le premier problème, on définit un couplage unidirectionnel.  
 
Dans la phase fluide, on résout l’équation de transport (variable Cex) selon un modèle 
advection-dispersion axiale :  
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où Dax désigne le coefficient de dispersion axiale, B la fraction de vide du lit, f la rétention 
du fluide (ici f = B), ufs la vitesse surperficielle du fluide, N’S_x la variable de couplage par 
extrusion correspondant au flux de matière en surface des particules : 
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Pour obtenir N’S_x, on peut aussi soit calculer le gradient, soit utiliser directement le 
multiplicateur de Lagrange qui permet un calcul plus précis du flux.  
Aux bornes du domaine, on utilise les conditions fermé-fermé de Danckwerts, ce qui signifie 
qu'il n'y a pas de dispersion en amont et en aval. Elles s’écrivent : 
en x = 0   0
0
20
C
L
u
dx
dC
L
D
C
L
u
R
fs
x
ex
R
axf
xex
R
fs 






 
en x = 1 0
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L’exemple d’application choisi est l’oxydation du monoxyde de carbone par l’air. La 
résolution est effectuée pour les conditions suivantes : conditions isothermes avec T = 500 
K, P = 1 atm, xCO,entrée = x0 = 0,01 (fraction molaire) soit C0 = 0,244 mol.mf-3 (d’après la loi des 
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gaz parfaits), rp = 0,5·10-3 m, LR = 0,1 m, B = 0,5, ufs = 5,48 m.s-1, De = 6,3·10-7 m2.s-1, kp = 
1,37·1014 exp(-12600/T)·CO2,entrée mf3.mp-3.s-1 (oxygène en large excès), Dax = 5,48·10-3 m2.s-1. 
 
Le profil de concentration en CO le long du réacteur peut être comparé à la solution 
analytique donnée par :  
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précédemment.  
 
A4.4.2 Interprétation des résultats 
La figure A4.8 qui représente l’évolution de la concentration de CO dans les particules 
proches de l’entrée du réacteur fait apparaître un gradient très marqué, caractéristique 
d’une forte limitation par diffusion interne. Ceci est confirmé par la valeur très élevée du 
module de Thiele qui est de 18,7, donc très largement supérieure à 3.  
 
 
 
Figure A4.8 – Profils de concentration de CO dans les grains de catalyseur selon la position 
dans le réacteur (z/LR jusqu’à 0,5). 
 
Comme attendu, le profil de concentration de CO le long du réacteur calculé par COMSOL 
est superposé à la solution analytique (figure A4.9). Le nombre de Pe est ici égal à 200 donc 
l’effet de la dispersion axiale est faible. 
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Figure A4.9 – Profil axial de concentration de CO dans le réacteur : simulation COMSOL vs. 
expression analytique. 
 
 
A4.5 Conclusion 
Ces différentes études ont permis de mettre en évidence les phénomènes physiques et 
chimiques intervenant dans un réacteur à lit fixe : compétition entre la vitesse de réaction 
chimique et le transport de matière par diffusion poreuse et dans la couche limite entourant 
la particule de catalyseur ; rôle macroscopique de l’écoulement en réacteur tubulaire (ici 
tube vide). Elles ont surtout montré la bonne qualité des modèles 1D simplifiés et donc la 
légitimité de leur utilisation encore aujourd’hui. A partir de ces derniers, une résolution 
simultanée des deux échelles a pu enfin être mise en œuvre pour représenter les 
performances du réacteur. Cette même procédure couplée a été appliquée pour la 
simulation de l’étape d’oxydation en mini-réacteur AD-OX (cf. § 3.1.4.2). 
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